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Resumo

O presente trabalho tem por fungdo estudar a cinética de reagdes dé
reducdo direta em temperaturas de operagdo e composigdes gasosas que sé
assemelhem a processos industriais consagrados, mais especificaménte.o
processo HyL-ZR, que utiliza em suas plantas uma mistura de redugao com
relagdo Hy/CO proxima de 3,5. As principais motivagdes deste trabalhé bas_eiar_n-
se no estudo de métodos de redugdo de minério de ferro que sejém -menos
agressivos ambientalmente, além da possibilidade de utilizagdo da cronﬁatografia
gasosa como método de andlise experimental para investigag&o da cinética dé
reacbes. Os resultados dos experimentos de redugdo de pelotas de minério de
ferro por misturas de H,-CO-N, apontam para uma cinética controlada por
reacdo quimica de 12 ordem, porém com divergéncias em relagdo aos estudos
de outros investigadores, fato que promoveu dlvidas e consequentes
investigagdes sobre o arranjo experimental utilizado e também a capacidade de
utilizagdo da cromatografia gasosa para estudos de cinética de reagées
quimicas. Os resultados levam a crer que o arranjo experimental & inadequadb
ao tipo de estudo que se propde, bem como a cromatografia gasosa nao e

aconselhavel para este tipo de anélise.



Abstract

The purpose in this work is to study the kinetics of direct reduction
reactions in operating temperatures and gas compositions that resemble the
established industrial processes, specifically the HyL-ZR process, which uses in
its plants a mixture of reduction gases with Ho/CO ratio close to 3.5. The main
reasons of this work are based on the study of iron ore reduction methods which
are environmental friendly, besides the possibility of using a gas chromatographic
analysis method on the investigation of the direct reduction kinetics. The results
of the reduction of iron ore pellets using mixtures of H,-CO-N; as reductant show
a kinetics controlled by chemical reaction of 1st order, but diverging in various
aspects from studies of other researchers, a fact that fostered doubts and
consequent investigations on the experimental setup used and also the
possibility to use gas chromatography on the kinetics studies of chemical
reactions. The results suggest that the experimental arrangement is inappropriate
for the type of study that aims, as well as gas chromatography is not suitable for

this type of analysis.
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1 Introdugao

Pela importancia econdmica aliada a crescente preocupagéo global com
as questdes ambientais, os fendmenos relacionados as reagbes de redu¢éo
direta de minério de ferro foram amplamente estudados nos dltimos cinquenta
anos. Atualmente, as pesquisas se focam no aumento de eficiéncia do processo,

bem como na reducio e reaproveitamento dos residuos poluentes.

Assim, as “novas” tecnologias de redugéo direta, baseadas em processos
e fundamentos consagrados, carecem constantemente de estudos mais
aprofundados com intuito de se encontrar novas alternativas que viabilizem
maxima eficiéncia em conjunto com minimo dano ambiental. A utilizagao de
equipamentos que permitam analises em escalas pilotos também é alvo de

constantes estudos.

Desta maneira, este trabalho propde-se a estudar a cinética de reagbes
de reducdo direta. No caso presente, de maneira a simular a redugao sob as
condicdes do processo HyL-ZR, método industrial que promove a reforma de
gases naturais no mesmo reator onde ocorrem as reagoes de redugao do
minério de ferro, utilizando o préprio minério como catalisador das reagdes de
reforma. Porém, apenas as reacbes de redugdo sdo alvo de analise neste

trabalho.



2 Revisao bibliogréfica

2.1 Processos de redugao direta

Os processos de redugdo direta tém em comum entre si a caracteristica
de producdo de ferro esponja, isto €, um ferro com baixo teor de carbono (em
média, 2% de C), que ainda contém uma escoria solida. Apesar das diferengas
nas condigdes de processamento, € comum que as plantas de redugao direta
sejam integradas a uma aciaria, aproveitando a energia térmica ainda contida no.
DRI. Quando ndo sdo integradas, vendem/exportam seu produto na forma de

briquetes ou de DRI (do inglés, direct reducted iron) em pelotas ou lumps frios.
2.1.1 Termodindmica das reagdes de produgdo de gases redutores

2.1.1.1 Reforma de gds natural

Os gases redutores (CO e Hz) podem ser gerados pela reforma de gas
natural, composto majoritariamente por metano. As reagdes de reformé ocorrem
com H,O e CO,. Em alguns processos, gas metano é parciaimente okidado pbr
O.. Essas reacdes, e suas respectivas variagbes de energias livres de Gibbs

padréo [1](dadas em kcal/mol), s&o representadas nas equacgdes a seguir: [2]

CH,+ H,0 =CO0 + 3H, AG® = +49,3 — 51,3 * 1073T (1)

CH, + CO, = 2C0 + 2H, AG® = +59,1 — 61,4 * 1073T 2)



1 0 — _ _ -3
CH, + 30, = CO + 21, AG® = =856 407 +107°T 5

Com excecdo da combustio parcial, as outras reagdes de reforma sao
altamente endotérmicas, o que exige um consumo de energia alto para produgao
dos gases redutores. A tendéncia dos processos de redugdo direta € que os
gases redutores apresentem valores altos da relagao H./CO (acima de 3). Para
tanto, a reforma dos gases & realizada em temperaturas altas, que podem
ultrapassar os 1000°C, para além de favorecer as reagdes endotérmicas de
reforma, deslocar o equilibrio da Eq. (15) no sentido de formag&o do hidrogénié.

(2]

2.1.1.2 Gaseificagdo de carvao

A gaseificagdo do carvio tem como principais subprodutos os gases COe
CO,, obtidos por reagdes com O, CO2 e HyO, conforme representado nas
seguintes equagdes [3]. As variagdes das energias livres de Gibbs padrao [1]

sdo dadas em kcal/mol.

C+0,=1C0; AG® = —94,1— 0,719 % 1073T (4)

0 — _ _ 1 -3T
c+lo, = co AG 26,4 — 21,4 % 10 (5)



C + H,0 = CO + H, AG® = +31,4 — 32,0 1073T ©)

C+C0,=2C0 AG® = +41,3 — 42,1 x107°T 7)

2.1.2 Tipos de reatores

2.1.2.1 Forno de cuba vertical

Os processos em fornos de cuba verticais séo marcados pela alimentagao
continua do minério, em forma de pelotas e/ou lumps, pela parte superior do
forno, descendendo pela agdo da gravidade. Em contrapartida, os gasés
redutores sdo alimentados, ou produzidos, nas regides mais inferiores dos
reatores, subindo em contracorrente ao minério. Esse tipo de fluxo auxilia na
eficiéncia da transferéncia de calor, e, consequentemente, do proceséo de
reducdo como um todo. Tanto assim, que os maiores reatores de prd-dugéo de

ferro do mundo, os altos fornos, também operam em contracorrente [2] [4].

Evitar a formacdo de finos e possivel aglomeragdo do minério sao
cuidados de extrema relevancia neste tipo de reator, caso contrario a
permeabilidade aos gases redutores seria comprometida [2]. O diagrama

simplificado de um forno vertical é representado na Figura 1.



. 4 Minério
ases de (pelotas/lump)
saida
Gases
Redutores

Ferro esponja

Figura 1 - Esquema simplificado de um forno vertical de cuba. [2]
2.1.2.2 Retorta

Os fornos do tipo retorta operam de maneira semelhante abs fornés
verticais de cuba. A grande diferenga € que os fornos de retorta normalménte
operam em série, isto &, suas saidas e entradas sao conectadas a outros fornos
de retorta. A mistura gasosa de redugéo pode ser injetada tanto no topo, quanto

no fundo do reator. [2]

Essa técnica apresenta um ‘reaproveitamento” dos gases de saida de
cada retorta, pois este gas, tendo seu potencial de reducéo diminuido apods
retirar parte do oxigénio do minério, ndo seria tdo eficiente em reduzir ainda mais
o minério, tendéncia vista no grafico da Figura 10, principalmente na etapa de
conversdo da wustita em ferro metalico. Assim, os gases de redugao frescos sdo

injetados no final da série de reatores, onde ocorre a redugao final e carburagao



do DRI e caminham para o inicio da série, onde é inserido o minério. A Figura 2

apresenta um esquema simplificado deste tipo de reator. {2] [4]

Gases de saida

Mlnlério Fommmm——n Fom——m==n
] [
1 " ' 4 1
1 [ 3 i i [ 1
1 1 1
¥
Forno de
[} Redugio mnicial { ] [} Redugéo Final il I Resfriamento [L]

"
-

VI
Gases

DRI Redutores

s

-
-

2 L L
P -

Y
1
'
1
I
1
i

Figura 2 - Esquema de fornos de retorta em série. As linhas continuas represéntam‘ o
caminho dos gases de redugio, enquanto a linha tracejada representa a trajetéria dos solidos. [4]

2.1.2.3 Reator de leito fluidizado

Diferentemente dos outros processos de redugdo direta, os reatores de
leito fluidizado operam com finos de minério sem que ocorra aglomeragao. Como
a area superficial dos finos é maior e o volume menor, se comparados com
outras granulometrias de minerio, as reagoes e a transferéncia de calor tendem

a acontecer de maneira mais rapida. [2]

O principio basico de operagdo destes fornos € que a carga solida tenha

uma mistura satisfatoria. Para tanto, dois ou mais reatores em série precisam ser



utilizados para que ocorra uma aproximagdo aos reatores que trabalham em
contracorrente, o que pode ser um problema para a operag&o do processo, uma

vez que ha dificuldade de passagem dos finos de um forno para o outro. [2]

Além deste problema, a velocidade dos gases deve ser controlada
rigorosamente para que se mantenha a fluidizagdo do leito, porém sem que os
finos sejam carregados com os gases de saida. Assim, os processos em leito

fluidizado operam em pressodes elevadas. [2] [4]

Outro empecilho deste tipo de reator é que as particulas tendem a se
aglomerar conforme aumentam seus graus de metalizag&o, tendéncia essa que

pode comprometer a fluidizagdo do leito. [2] [4]

A Figura 3 representa um esquema deste tipo de reator.
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Figura 3 - Esquema simplificado de um reator de leito fluidizado. [4]

2.1.2.4 Forno de soleira rotativa

Os fornos de soleira rotativa podem ser divididos em zonas que operam
simultaneamente, como pré-aquecimento, zonas de redugdo inicial e final, e
resfriamento. As temperaturas, composigdes e vazdes dos gases de redugéo
devem ser controladas diferentemente em cada regido. Pelotas, lump, carvéo e

pelotas autorredutoras podem ser usados como alimentagao do processo. [4]

A geragdo dos gases redutores, bem como a redugao dos minérios,
ocorre de maneira simultanea neste tipo de reator, sendo que os gases € 0s

minérios seguem em contracorrente. A espessura da camada de minério, a area



da soleira do forno e a composigdo dos gases redutores sdo 0s as-pect;)s
principais para que se atinja alta eficiéncia de reducgéo e alta produtividade. A
energia para o processo provém da queima de carvao pulverizado,flou gases
naturais ou 6leos combustivos, sem que o ar (ou oxigénio puro) entre em contato

com a atmosfera de reducdo. A Figura 4 representa um esquema deste tipo de

forno. [4]
Fluxo de gases Fluxe de sélidos |
“~

A S

A
|
[}
Gases de safda :

Minlério
Queimador Ar de combustdo

‘Slot de alimentagéo

Vdlvula de descarga

DRI

Figura 4 - Esquema simplificado de um forno de soleira rotativa. [4]

2.1.2.5 Forno rotativo

O forno rotativo opera de maneira andloga ao forno de solei_ré‘ rofgtivé,
porém este tipo de reator mais se assemelha a um cilindro inclinédo,'que
mantém sua carga em movimento através de forgas gravitacionais. Assim como
no forno de soleira rotativa, a formacgéo dos gases redutores e reducéo em si
acontecem no mesmo reator. A combustdo de carvdo, responsavel por fornecer
a energia do processo, bem como o redutor do mesmo (CO), ocorre pela injegao

controlada de ar ao longo do cilindro e na saida dos sélidos do forno. [4]
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O fluxo de ar pelo reator deve ser controlado para que ndo interfira nas
reacbes de redugdo, bem como para que ndo ocorra a formag&o de clusters de
minério ou aglomerados nas paredes do forno. O minério descarregado do reator
é resfriado em um resfriador rotatério, como pode ser observado no esquema da

Figura 5. [4]

Gases de salda

t—- -
—
_
——

Y ra e
Minério -~ ~» Fomno rotativo. « -~ Combustivel, carvio e ar

e
—

_‘__\__‘\-J"-.,.~..~ /l “"‘"u_h__‘_

DRI ST
Resfriador .
\ . -H

< i
I
A\

DRI

Figura 5 - Esquema simplificado de um forno rotativo. [2]

2.1.3 Processos de reducgédo direta baseado em reforma de gas natural

A divisdo dos processos de redugdo conforme o tipo de reator utilizado
auxiia em na compreensdo macroscopica desse ramo metallrgico. Por
exemplo, a maior parte do DRI produzido no mundo provém de fornos de cuba

verticais. [5]

A Tabela 1 apresenta um panorama de diversas caracteristicas dos

processos de redugéo direta baseados em reforma de gas natural.
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Tabela 1 - Consumo de insumos, grau de metalizagdo e pressao para diversos tipos de
processos de redugio direta baseada em reforma de gas natural. [2] {6] [3]

MIDREX HyL-ZR Purofer HyL-ll FIOR FINMET Circored
Forma do Lump ou Lump ou Lump ou Lump ou :
Finos Finos Finos
minério pelota pelota pelota pelota
Consumo de v
1500 1450 1550 1600 ) 1500 1470
minério®? (kg)
Grau de
metalizagao 93-97 92-94 91-95 89-92 91-93 91-92 92-93
(%)
Presséo (bar) 1,5-2 4-5 1,0 4-5 9-10 11-13 4,0 -
Consumo
eletricidade @ 93 100 100 60 - 165 100
(kWh)
Consumo 0,
30 36 50 0 0 0 0
(Nm?)
Consumo de
gas natural®  95-105  9,5-105  13,1-13,9 105120 150-167 125135 = 11,5

(GJ)

(1): dados ndo obtidos

(2): consumo por tonelada de DRI
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2.1.3.1 Forno de cuba vertical

O processo MIDREX &, comercialmente, o melhor estabelecido no mundo.
Em 2013, foi responsavel por quase dois tergos da produgéo global de DRI, (5]
Desenvolvido em meados da década de 60 do século passado, 0 processo
passou por diversas modificagdes que aperfeicoaram seu desempenho e
eficiéncia, porém algumas propriedades caracteristicas do processo ainda

remanescem.

Basicamente, o processo MIDREX conta com trés componentes
principais: o forno vertical de redugdo, um reformador de gases e um trocador de
calor. A Figura 6 representa um esquema simplificado de uma planta MleEX.
Nos processos mais classicos, gas natural é pré-aquecido no trocador de calor
em temperaturas entre 250-400°C. O gas segue para o reformador, que também
recebe os gases de saida do forno vertical, e converte o gas natural, de acordo
com as Eq. ((1) e ((2), através de um catalisador de niquel, em uma mistura de
gases contendo, aproximadamente, 95% de CO + H,. A reforma acontece em
temperaturas préximas dos 1000°C. Essa mistura é injetada no forno vertical e,
em contracorrente a trajetéria dos soélidos, promove a redugdo do minério. O
forno opera em pressdes que giram em torno de 1,5 a 2 bar e temperaturas que
variam de 850 a 1000°C. Os gases de saida sdo entdo lavados em um
depurador para eliminar o excesso de H»O, e seguem para o reformador de
gases. O excesso de gases que ndo é reaproveitado no reformador é utilizado
como combustivel no trocador de calor. O processo MIDREX pode operar com
lump e pelotas, pode produzir DRI frio e quente, além de briquetes quentes (HBI,
do inglés, hot briquetted iron), dependendo do tipo de maquinario ligado a sai»da

do forno vertical. Apesar de teoricamente trabalhar com qualquer tipo de minério,
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a maior preocupagdo no processo sdo os niveis de enxofre presentes nos
minérios, pois a formagdo de gases contendo enxofre pode levar a
contaminacado do catalisador de niquel utilizado na reforma dos gases naturais.
Atualmente, o processo MIDREX empreende esforgos no sentido de utilizar
outras formas de produgdo de gases redutores, como da utilizagdo de
gaseificadores de carvdo ou aproveitamento de gases de coqueria para se

adaptar a diferentes condigdes de mercado. [2] [6] [7] [8]

Gases ndo aproveitados Minério
l A
= CH4
CH4 g prem——at
> g ® | Gases redutores
2 | Gases de forno §
> E—> 3 g
g Q
; : I
s : : |g
" ° © § DRI
g E a
4] ] o
g B
Q.
Y]
. Depurador |<€—

Figura 6 - Esquema simplificado do processo MIDREX. [2]

Os processos HyL sdo detentores da segunda maior porgao do mercado
global de produgdo de DRI [5]. Talvez um dos mais antigos processos de
reducdo direta ainda em operagdo no planeta, as industrias HYLSA

desenvolveram, no final da década de 80 do século passado, uma variante
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industrial que promove a redugédo do minério e a reforma de gases naturais in-
situ, isto &, sem a presenga do reformador de gases, aperfeicoando seu ultimo
projeto, o HyL IIl, que utilizava reforma catalitica de gases naturais com vapor
d’agua. Desta maneira, pode aceitar uma maior gama de qualidades de minerio,
sem se preocupar com seus teores de enxofre. Em contrapartida, o procésso
HyL-ZR (sem reformador, ou do inglés, Zero Reformer) opera em elevadas
pressdes de 4 a 5 bar e elevadas temperaturas de até 1050°C, no forno de
reducdo. As principais diferengas ao processo MIDREX, além das supracitadas,
s30 que o HyL-ZR admite operagéo com minério em forma de 100% de pelotas a
100% de lump, ndo utiliza CO, proveniente dos gases de salda para reforma do
gas natural dentro do forno vertical (o COz € eliminado do processo no
depurador de gases) para aumentar o teor de H; e ev'itar a deposicdo de
carbono, usa o préprio ferro como catalisador para reforma dos gases naturais e
promove a combustéo parcial dos gases naturais de acordo com a Eq.((3) antes
dos gases entrarem no forno vertical. Assim como o MIDREX, o processo HyL
busca novas formas de producdo de gases redutores, além de melhores formas
de utilizar o calor sensivel contido no DRI ou no HBI, quando quentes, na saida

do forno vertical. A Figura 7 representa esquematicamente o processo HyL-ZR.

[2] (6] (8]
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Minério
——\
H,0 8
Recuperagéo de
CO,
Gas natural para W
reforma in-situ r
Gasesderedugdio | | @ leeee—eede H
provenientes de Combustive
reformadores externos O,
DRI

Figura 7 - Diagrama esquematico do processo HyL-ZR. {6]

2.1.3.2 Retorta

Os processos HyL e HyL Il que deram fama as indUstrias HYLS'A,'que
mais tarde desenvolveria o processo HyL-ZR, sdo os mais conhecidos n.es:se
tipo de reator. Originalmente, ambos 0s processos s&o muito semelﬁantes ao
MIDREX, porém, ao invés de fornos de cuba verticais, utilizavam "-fornos de
retorta que funcionavam em bateladas. Além disso, 0s gases redutores eram
produzidos a partir da reforma catalitica de gas natural com vapor d'agua,
enquanto o MIDREX utiliza a reforma com os gases de saida do forno de
reducéo. A principal diferenga entre o HyL e o HyL |l era a eficiéncia térmica. O
segundo processo introduzia tubos de alta temperatura nos trocadores de calor
para aquecimento dos gases redutores, aumentando a eficiéncia termica do
processo e diminuindo o nimero de retortas de quatro (HyL) para duas (HyL II).

As vantagens desse processo residiam na simplicidade de suas plantas, no alto
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teor de carbono do DRI (que era aproveitado nos fornos a arco elétrico das
aciarias), além de altas temperaturas nas etapas de pré-redugdo e redugdo do
minério, que aumentava a eficiéncia de redugéo do gas rico em hidrogénio. As
desvantagens eram os diferentes graus de metalizagdo do DRI, resultante das
diferencas de temperatura e composigdo dos gases redutores ao longo da
cadeia de retortas. Ademais, os processos ndo se mostraram competitivos ao
longo dos anos em termos de energia, custos operacionais e de-invéstimento,

sendo superados por outras tecnologias de redugéo. (2]

2.1.3.3 Reator de leito fluidizado

O processo FIOR (do inglés, Fluid Iron Ore Reduction) caracteriza-se pelo
uso de minério de ferro pulverizado e de quatro reatores de leito fluidizado
ligados em série. O minério € pré-aquecido e reduzido em etapas caracteristicas
a cada reator da linha, chegando ao destino final com graus de metalizagao
proximos a 92%, para entdo ser briguetado. Os gases redutores séo p_roduzidc;s
por reforma catalitica de gas natural com vapor d'agua e alimentados ao ultimo
forno da cadeia, em contracorrente ao fluxo de minério. A press&o de operagao
da linha é de aproximadamente 10 atm. Na saida do primeiro reator da série,
uma parcela dos gases de saida, depois de filtrado e depurado para remogéo de
p6 e agua, respectivamente, € misturada aos gases provenientes do reformador,

enquanto a parcela restante é utilizada como combustivel do processo. [2] [6]

O processo FINMET é baseado no processo FIOR, operando em
condigbes muito semelhantes ao primeiro, com a grande diferenga de remover

CO, tanto dos gases de saida do forno, quanto da mistura gasosa proveniente
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do reformador, aumentando assim o teor de H,. Além disso, parte dos gases de

saida é utilizada para pré-aquecer o minério. [6]

O processo Circored baseia-se na operagdo de redugdo em dois reatores
de leito fluidizado. No primeiro, os solidos pulverizados sdo mantidos em
constante agitagdo e sdo reduzidos em até 80%, durante um periodo de ate 30
minutos. No segundo forno, os soélidos sdo mantidos em estado estacionario e
atingem graus de metalizagdo proximos aos 93%, em periodos de até 4 horas. A
operacdo acontece sob pressdo de 4 bar e temperaturas ndo muito elevadas,
proximas aos 650°C, para evitar aglomeragdo dos soélidos. Hidrogénio puro &
utilizado como gas reduior e também para compor a atmosfera do ambiente de

briquetagem do ferro em pé. [6} [8]

2.1.4 Processos de redugéo direta baseado na gaseificagdo de carvao

Assim como nos processos de redugdo direta baseados na reforma de
gas natural, os processos RD (redugdo direta) baseados na gaseificagdo de
carvao sdo subdivididos de acordo com seus reatores caracteristicos para uma

apresentagdo mais didatica do assunto.

2.1.4.1 Forno rotativo

O processo SL/RN & o maior responsavel pela produgéo de DRI déntre 0s
processos que promovem a redugéo direta com base na gaseificagdo do carvao.
O SL/RN é relativamente flexivel quanto a carga de minério, utilizando-os na
forma de lump, pelotas e até um pouco de finos, e carvbes de varios tipos, desde

que nao-coqueificaveis. O reator pode ser dividido em duas regides: a superior,
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com temperaturas de até 1100°C, onde a redugéo acontece; e a inferior, com
temperaturas de até 980°C, onde o carvéo € queimado com ar para produgéo de
CO e calor, utilizado para aquecer a carga. A operagdo como um tqdo ocorre
sob pressdo atmosférica e, para obter bons graus de metalizagdo, ha um
consumo grande de carvdo e uma caracteristica baixa produtividade, se
comparados a outros processos de redugéo direta. O ferro esponja € despejado
através de uma calha do reator de redugéo para um forno de resfriamento, onde
ocorre a queda de temperatura do DRI por asperséo de jatos de agua na parte
interna e imers&o do préprio forno em agua na parte externa. O consumo de

energia liquida do processo & proximo de 14,6 GJ/ton de DRI. 6] [8] [3]

2.1.4.2 Forno de soleira rotativa

Os processos FASTMET e Inmetco s8o os mais tradicionais em redugao
direta em fornos de soleira rotativa. O grande diferencial desses processos em
relacdo aos demais processos de redugéo direta por gaseificagao dovcarvéo éa
utilizagdo de pelotas autorredutoras, compostas de minério e carvdo, que pela
proximidade destes dois componentes, permite que os redutores sejam
formados préximos aos oOxidos de ferro, diminuindo problemas cinéticos de
difusdo gasosa. O Inmetco é uma evolugdo do primeiro, por seu maior
aproveitamento dos gases de saida do forno, usados para pré-aquecer a carga
de pelotas autorredutoras, bem como para aquecer O ar que Serviré de
combustivel nos queimadores do reator. Além disso, o processo Inmetco tenta
aproveitar a energia do DRI ainda aquecido seja para transporta-lo para uma
aciaria integrada ou para produgdo de HBIL. O consumo energeético liquido do

processo gira em torno de 16,0 GJ/ton de HBI produzido. [6] [8]
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2.2 Matérias-primas dos processos de redugéo direta

A qualidade e disponibilidade das matérias-primas determinam o tipo e a
viabilidade do processo a ser adotado e vice-versa. A indisponibilidade de gés
natural, por exemplo, pode levar a escolha de um processo RD baseado na
gaseificagdo de carvdo. Nenhum processo exclui a avaliagdo do panoram.é
econdmico local de onde a planta sera instalada. Assim, o cenario ideal para
instalacdo de uma indUstria de redugdo direta seria em um local com alta
disponibilidade de gas natural (ou carvao, quando o primeiro nao houvesse),
baixos custos de eletricidade, necessidade de fontes de ferro vcom alta
qualidade, baixa disponibilidade de sucata, facilidade de transportar o minério
até a indUstria de reducdo e o DRI para etapa seguinte da cadeia metaltrgica.

[2] [3]

2.3 DRI

2.3.1 Tipos de DRI [2] [4] [3] [8]

O DRI pode ser apresentado em quatro tipos fisicos diferentes: DRI em

pd, pelotizado, em forma de lump ou briquetado.

O DRI em po ndo chega a ser uma forma comercial de DRI, afinal de
contas, por estar em po, reoxidar-se-ia rapidamente. Assim, é conveniente que o
ferro em po seja briquetado para ser comercializado, transportado e

armazenado.

O DRI pelotizado ou na forma de lump s&o as formas mais comuns do
ferro esponja no mercado. Podem ser aproveitados tanto quentes como frios. No

caso do DRI frio, deve ser protegido de umidade e chuva durante
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armazenamento ou transporte. Caso seja transportado maritimamente, deve ser
mantido em atmosfera inerte. Ja4 o DRI quente exige cuidados ainda maiores,
pois a alta temperatura torna o ferro esponja mais vulneravel a reoxidar. Assirh,
o DRI quente é transportado e armazenado em ambientes lacrados, com
atmosfera altamente controlada. Essas precaugdes se déq pela alta porosidade
das pelotas e dos lumps, que expde o DRI a condigbes mais favbréveis de

reoxidagao.

O DRI briquetado é a forma mais estavel de ferro-esponja. Criado para
suportar o transporte maritimo, os briquetes apresentam pouca area superﬁcial,
fator que os tornam muito menos vulneravel a reoxidagdo do que os demais
tipos de DRI. Ndo necessita de precaugdes especiais para armazenamento ou
transporte, porém, caso o briquete ainda esteja quente, deve ser mantido em

atmosfera inerte.
2.3.2 Produgéo global

A Figura 8 apresenta o panorama global de produg&o de DRI por paises

entre os anos de 2000 e 2013, em milhares de toneladas. {9]
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Paises’ L= (720007 20017 2002171720037 200411 20057 2006 [ 2007 [ 20081112009 1[][[1201077 120172012 T 2043
Argentina 1420 1281 1475 1736 1755 1821 1940 1800 1847 807 1566 1670 1607 1466
Ausiraka 325 1370 1020 1950 690

Bahrain 780
Brasil 412 340 361 410 440 411 376 362 302 11

Canada 1126 179 504 1091 591 446 a 704 342 600 702 842 1250
China 50 10 220 310 430 34 212 214 150 42

Egypl J2110 2370 2530 2870 3020 2000 2600 2786 2643 3051 2965 2832 3068 3432
Germany 455 210 540 590 593 440 580 §90 520 380 445 400 555 498
india 5498 5720 5731 7051 9370 12040 14740 19060 21200 22030 23420 21970 20050 17770
Indonesia 173 1487 1446 1111 1436 1268 1200 131 1209 1119 1274. 1228 524 757
Iran 4539 4939 5280 5038 6437 6873 6929 7491 7399 8099 9350 10368 11582 14458
Libya 1486 1060 1161 1336 1586 1669 1633 1680 1869 1077 1270 185 508 956
Malaysia 1240 1024 1060 1600 1710 1350 1277 4872 1958 2388 2390 2877 2328 1399
Maxico 5589 3672 4741 5473 6345 6065 6167 6265 6012 4147 5368 56854 - 5586 6100
Myanmar 40 40 40 40 40 40 )

New Zealand 890 930 880 1020 1030 990

Nigeria 150 200

Oman 1110 - 1460 1470
Peru 82 63 28 84 81 78 84 90 74 100 100 94 98 93
Qatar 621 734 752 T8 830 816 877 1223 1681 2097 2250 2350 2420 2386
Russia 1920 2510 2910 2910 3140 3340 3280 3410 4500 4600 4700 5200 5125 539
former USSR » B E i
Saudi Arabia 3058 2877 3280 3285 3406 3626 3581 4340 4970 5030 5510 5810 5660 G070
South Africa 1526 16856 1702 1542 1633 1781 1754 173 1118 1340 1120 1414 1493 1444
Sweden 125 "1 12 106 121 114 124 131 125 9% 123 117 105 113
Trinidad and Tobago 1518 2034 2317 2169 2219 2056 2072 3470 2780 1990 3080 3030 3280 3290
United Arab Emirates ) 1180 1600 2699 3075
United States 1560 120 40 210 180 220 240 250 260

Venezuela 6412 5473 ' 6844 6646 7825 8897  B420 7782 6826 5508 3793 4159 4472 2584
Hundo. 43740, 40091 45079 488281 55406  S7698 5863 66964 6707 64253 70505 73250 73433 74718

Figura 8 - Produgdo global de DRI, em milhares de toneladas. [91

Note que o Brasil, desde o ano de 2010, ndo apresenta mais dados sobre
a producdo de DRI. Isso se deve pelo fato das industrias brasileiras produto_r_és'
ndo produzirem mais o ferro esponja. Observe que os cinco maiores produto‘res :
de DRI do mundo, responsaveis por quase dois tergos da produg&o global, séo'
paises que possuem alta disponibilidade de gas natural (Ir4, Mexico, Russ'iva e

Arabia Saudita) ou carvdo (india).

A Figura 9 apresenta um panorama da produgao mundial de DRI por

processo, em milhdes de toneladas. [5]

NOME ‘03 ‘c4 ‘05 ‘06 ‘o7 ‘ok ‘09 0 e ) B “3
WOREX S v S . 20673501 B 3496 i 3571 3972, 3385 13862 4200 8438 4476 4756
Processos Hyl 97 M34 . 4L00 1081 7200 8.84 788 9, 51 . M03 1079
Ousos pmcessosderetodaﬁotmverhcal L Go4  oD4 - i, B £ - et L. B
Processos de leilo fuidizado . 2.57 162 1.52 i 105 108 050 '6.34* 048 053 034
Processos de soleira rotativa. baseado em carvio 5.04 641 917 N5 1490 B2 WA 1832 3732 106, 1593
Processos de fomo rotativo, baseado em cavag - i 218 022 g 0.4 0,25 Q.26 - G o)
Total Mundial 4945 5460 S6.&7 5970  GM2 6795 6433 7028 WA 734 ISR

Figura 9 - Produgdo global de DRI por processos, em milhdes de toneladas. [5]
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Pela analise da Figura 9, observa-se que o processo MIDREX € o
dominante do mercado, com aproximadamente 63% da produg&o total de DRI.
Além disso, nota-se o crescimento dos processos de forno rotativo baseado em
carvdo, que no inicio da década passada representavam o terceiro maior
processo de redugdo direta e, em 2013, tornou-se o segundo maior processo.
Esse efeito € em grande parte decorrente do aumento de produgdo da india,
como visto na Figura 8, pais que tem sua produgdo de DRI baseada na

gaseificagdo de carbono em reatores de fornos rotativos.
2.3.3 Consumidores

Os principais destinos do DRI envolvem a industria siderurgica como um
todo. O destino majoritario € para industria de ago, mais especificamente para
aquelas que produzem ago via forno de arco elétrico. O DRI vem aumentando
sua participacdo como insumo de aciarias no lugar da sucata, que além de ter
seu prego aumentado nos Gltimos anos, possui composigéo quimica irregular,
com possiveis contaminantes ao banho de ago, enquanto o DRI tem composigado
conhecida e controlada. Ademais, quando na forma de pelotas, o ferro esponja
pode ser mais faciimente encaixado no forno, além de poder ser alimentado
continuamente pela tampa do forno, sem que aja a abertura da mesma, o que
economiza energia e diminui 0 tempo fap-to-tap. Caso o DRI seja alimentado em
altas temperaturas, o ganho dos fornos pode ser ainda maior. O ferro esponja
também pode ser utilizado como insumo de altos fornos, principélmente na
forma de HBI. O alto forno tem um aumento de 8% de produtividade para cada

10% de aumento do grau de metalizagéo da carga. Ferro esponja na forma de
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pelotas frias pode ser utilizado em conversores LD como resfriadores. [2] [10]

(1]

2.4 Redugdo de minério de ferro

Diferentemente dos metais mais nobres, que quando combinados ao
oxigénio, no formato de dxidos, podem se decompor termicamente ao estado
metalico, o ferro necessita de um agente redutor que possa retirar os atomos de
oxigénio das moléculas que compdem o minério. No caso dos processos de
reducdo direta, os agentes redutores sdo basicamente os gases hidrogénio e
monoxido de carbono. Ha também alguns processos de redugdo que utilizam o
carbono como agente redutor dos oxidos de ferro, porém esse tipo de reagao

n3o sera tratado em profundidade por ndo ser o foco do presente trabalho. [12]

2.4.1 Termodindmica

2.4.1.1 Reducgio por monéxido de carbono

As reacbes dos oOxidos de ferro com CO s&o governadas pelo
prevalecimento de equilibrio quimico e pela cinética das reagbes. A partir de
dados termodinamicos é possivel calcular a mudanga de energia livre de Gibbs e
constantes de equilibrio para as diversas etapas de conversdo do minério de
ferro a ferro metalico, como representado pelas Egs. (8)-(11). As variagbes de

energias livres de Gibbs padréo, (AG®) [1] sdo dadas em kcal/mol. {12]

3Fe,05 + CO = 2Fe304 + CO, AG® = —12,6 — 11,7 * 1073T  (8)
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Fey0, + CO = 3Fe0 + CO, AG® = +9,65 — 9,75 x 1073T  (9)
FeO + CO = Fe + CO, AG® = —445+3.76 x107°T (10
3Fe + 2C0 = FesC + CO, AG® = —46,65 — 9,75 * 1073T (1)

Enquanto a forma reduzida e do Oxido coexistrem como fases

condensadas, isto &, com atividade proxima de ou igual a um, a proporgéo

pCOZ/pCO tem um valor definido e ¢ funcdo exclusiva da temperatura. A Figura 10

representa um diagrama das concentragdes de CO e COz em fungéo da
temperatura para os equilibrios das reagbes de redugéo dos Oxidos de ferro por

CO, representadas pelas Equagbes (8) a (10). Note como a proporgao

O/OCOZ o . . . . e .
/%CO de equilibrio vai diminuindo conforme o minério de ferro,

originalmente na forma de Fe,0,, vai reduzindo até a forma metalica. Ou seja, se
fosse usado um gas puro em CO para redugdo de Fe,03, 0 equilibrio gasoso

seria estabelecido, para uma temperatura de 900°C, para uma mistura gasosa '
com relagado % equivalente a, aproximadamente, 49. Assim, quasé todo CO

seria convertido em CO; e muitos mols de Fe,0; seriam convertidos em Fez04.

Caso FeO, a 900°C, fosse exposto ao mesmo gas puro composto por CO, o
equilibrio se estabeleceria para uma razao % de, aproximadamente, 0,44, o

que denota a menor quantidade de FeO convertida em Fe, se comparada a
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reagdo da Eq.(8). Além disso, deveria haver um suprimento de CO que n&o
deixasse que essa razdo de equilibrio se estabelecesse até a total conversdo do

FeO. [12] [13]

100 0
w i
I 80 420
70 I ;%.
260l {40 8
o
50 b=
‘0 i i GOL
30
20 Magnetita 180
10 ;
Hematita  3Fe,0, + C = 2Fe, 0, + CO,
0 100
I L 1 I
200 400 600 800 1000 41200 1400
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Figura 10 - Campos de estabilidade dos éxidos de ferro e de ferro metalico, em fungao da
temperatura e das porcentagens de CO e CO, {3]

Note como a transformacdo da hematita em magnetita, no grafico da
Figura 10, ndo necessita de teores de CO maiores que 10% na atmosfera paré
temperaturas de até 1300°C. Porém, o mesmo ndo se repete para o equiiibrio
Fe/FeO. A atmosfera tem que ser muito mais rica em CO para que. a redugao

possa ocorrer.

2.4.1.2 Reducdo por hidrogénio

As reagdes de redugdo dos Oxidos de ferro por Ha s@o similares as de

reducdo por CO, como observado na Figura 11. Como a reagdo H, + %02 =

H,0 é menos exotérmica que a reagao 0 +—;—02 = C0,, as redugdes dos Oxidos
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de ferro por H, sdo menos exotérmicas que as correspondentes reagoes com
CO, fator que torna o H, um melhor redutor que o CO em altas temperaturas,
como representado pelas Egs. (12)-(14). [12]} [1] As variagbes das energias

livres de Gibbs padréo (AG®) sdo dadas em kcal/mol.

3Fe,0; + Hy = 2Fes0, + H,0 AGO = —2,70 — 21,8 *1073T  (12)
Fes0, + H, = 3Fe0 + H,0 AG = +19,5—19,9*1073T  (13)
FeO + H, = Fe + Hy0 AG® = +5,40 — 6,36 * 1073  (14)

Quando ha mistura entre CO e H,, caso mais comum nos processos de
reducio, estabelecem-se dois outros equilibrios, representados pelas equagdes
(15) e (16). As variagdes das energias livres de Gibbs padrao (AG°) sdo dadas

em kcal/mol. [1]

€O + H,0 = CO, + H, AGO =—9,80 — 10,1+ 1073T  (15)

3Fe + CO + H, = FesC + H,0 AGY = —26,0 + 287 «1073T  (18)

Note pela Eq. (15) o carater de o hidrogénio ser um methor redutor que o
CO em altas temperaturas, uma vez que o equilibrio seria deslocado para

esquerda, ja que a reacdo € exotérmica.
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Figura 11 - Campos de estabilidade dos 6xidos de ferro e de ferro metalico, em fungdo da
temperatura e das porcentagens de Hz e Hz0. [3]

Pela observagdo da Figura 11, é possivel notar a melhora do carater
redutivo do hidrogénio conforme o aumento da temperatura, afinal a % de Hz na
atmosfera, necessaria para a redugdo dos Oxidos de ferro, diminui conforme a
temperatura aumenta. Comparando-se a Figura 10 e a Figura 11, fica ainda mais
evidente que o Hy, em altas temperaturas, € melhor redutor que o CO. Ao
contrario do H,, o grafico da Figura 10 revela umé necessidade de uma
atmosfera cada vez mais rica em CO para que os Oxidos de ferro sejam

reduzidos, conforme a temperatura aumenta.
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2.4.2 Cinética

Diferentemente da termodinamica, a cinética das reagdes avalia como as
transformagdes ocorrerdo, ao invés de “se elas ocorrerdo’. As reagbes de
reducdo do minério de ferro, bem como as de reforma de gas natural e de
gaseificagdo de carvdo s&do consideradas reagdes heterogéneas, i.e., com a
presenca de mais de uma fase. A maioria das reagbes heterogéneas é composta
por etapas caracteristicas: suprimento dos reagentes/remogao dos produtos na
direcdo do fluxo de fluido, difusdo dos reagentes/produtos na superficie de

reagdo e a reagio que ocorre na interface das fases. [12]

As taxas de reacdo de cada etapa podem ser expressas em termos de
concentracdo ou atividade quimica das moléculas envolvidas, ou no caso da
reagdo quimica, constantes de reagdo para as ordens direta e inversa. Quanqo
uma das taxas de reacdo é menor que as demais, a etapa caracterizada por
essa taxa & denominada a controladora do processo. Para sistemas que
envolvem reacdes entre sélidos e gases, as etapas controladoras do processo
dependerdo tanto do fluxo de gas, como da temperatura de operagido. A
presenca de catalisadores, as condigbes interfaciais e a concentragdo dos

reagentes também tém efeito direto sobre a velocidade de cada etapa. [12]

Na maioria das situagdes, o controle cinético reside nas etapas de difusao
dos reagentes/produtos na superficie de reagéo ou na propria reagdo quimica. O
transporte dos reagentes/produtos fora da camada limite, proxima a superficie
de reacdo, pode ser facilmente controlado pela vazéo dos fluidos. Ja a difuséo

das moléculas pela camada limite gasosa depende de varios fatores, como a
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concentracdo das moléculas de determinada espécie na superficie de reagao e

ao longe, a temperatura e os coeficientes de difusdo das espécies. [12]

Acredita-se que a reag¢do quimica, que acontece na interface entre fluido
e solido, ocorra em sitios ativos. Assim, quio maior a concentragdo desses
sitios, maior sera a taxa da reacdo. A reagdo pode ser dividida em trés etapas‘: a
primeira corresponde & adsorgdo dos reagentes nos sitios ativos; a segunda
corresponde a reagdo das moléculas adsorvidas; a terceira e L]ltima etapa e
relativa & dessorgdo dos produtos da interface de reagdo. As variaveis destas
etapas giram em torno da concentragdo de espécies quimicas, area interfacial e
temperatura. Usualmente, ao se estudar esses tipos de mecanismos cinéticos,
obtém-se curvas empiricas que podem ser comparadas as expressdes cinéticas
obtidas da literatura, porém a correlagdo entre dados empiricos e dados tedricos
pode ndo representar que o mecanismo assumido como controlador da reagao

seja de fato o verdadeiro. [12]

Vale ressaltar que o estudo do controle cinético das reagdes em
laboratorio pode nao representar o controle cinético em escala industrial. Porém,
conhecendo o mecanismo global, pode ser possivel afetar a velocidade das
reacdes. Por exemplo, se a reagédo quimica € a etapa controladora do processo,
o aumento das vazdes de fluido pouco interferira nas taxas de reagéo. Porém,
essas taxas podem ser alteradas pela elevagdo da temperatura, ou da area
superficial ou até mesmo da concentragdo de sitios ativos pela adicao de

catalisadores a superficie de reagao. [12]
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2.4.2.1 Particulas densas [4]

A cinética das particulas densas segue o modelo do nicleo néo reagido,
i.e., conforme a reacdo acontece, a interface da reagdo se move da superficie
externa inicial do soélido até um nucleo que ainda ndo reagiu. Esse modelo
abrange o equacionamento dos controles cinéticos com e sem a formagao de

camada de cinzas, camada formada por produtos da reagao fluido-solido.

Seja a reacgdo genérica, dada pela Eq. (17):

A(g) + bB(S) = T'R(g) + SS(S) (17)

Considerando o controle cinético definido pela difusdo de gases na
camada limite gasosa em torno de uma particula esférica, que s&o validas a 1° e
a 22 Lei de Fick, e que ndo ha formagdo de camada de cinza, o tempo de

conversao da particula é dado pela seguinte equagao:

peYRS . (ﬁ) 2] (18)
Ro

= 2bMyDyc,

onde t é o tempo de conversdo da particula sélida. ps , b e Mp séo a
densidade, o coeficiente estequiométrico e a massa molar do cofnponente B,
respectivamente. D,, c, € y séo o coeficiente de difusdo no proprio gas (ou na
mistura gasosa), a concentragdo e fragdo na mistura gasosa do gas A,

respectivamente. R & o raio do nucleo n&o reagido e R, 0 raio inicial da particula.
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Considerando que ha a formagdo de camada de cinza, o tempo de

conversdo da particula de B, para o controle cinético de difusdo na camada

limite gasosa, é representado pela seguinte equagao:

. peRo A (R)3 (19)
"~ 3bMgD,cy, Ry

Se ha formagdo da camada de cinza, o gas pode apresentar dificuldade
de se difundir por entre o sélido formado. Assim, considerando que o controle
cinético se d4 pela difusdo do gas na camada de cinza, o tempo de conversao

da particula é dado por:

3 3

= psRy* 1 3(R> +2(R> (2_0)
- 6bMBDECA RO Ro S

onde D; é o coeficiente de difusdo gasosa do gas A pela camada de
cinza.

Caso o controle cinético seja dado pela reagdo quimica na interface
fluido-solido, o tempo de conversdo da particula, com ou sem formagéo da

camada de cinza, € dado pela equagao a seguir:

S ) (21)
bMzDyc, Ry
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2.4.2.2 Particulas porosas [4]

Diferentemente dos casos das particulas densas, a anadlise cinética em
corpos porosos leva em consideragdo o modelo da conversdo progressiva. E
como se surgisse uma nova variavel ao tratamento dado no topico anterior, os
poros. A particula porosa € considerada um aglomerado de particulas densas
envolvidas por uma rede de poros. Dependendo do grau de porosidade, a
particula pode ser preenchida totalmente ou parcialmente pelo fluido que ira

reagir com ela. Consequentemente, a particula inteira reage ao mesmo tempo,

ou apenas um volume dela estara reagindo.

As etapas de controle cinético sdo as mesmas da andlise em particulas
densas e as equagdes de controle cinético por difuséo, representadas pelas Egs.
(18)-(20), sdo validas neste tipo de analise. O que difere entre as analises de

particulas porosas e densas é o controle cinético pela reagéo quimica.

Considere novamente a Eq. (17). Se considerada uma reagéo lenta, o
modelo da conversao progressiva propde que toda particula esta uniforrﬁemenie
preenchida pelo gas A e toda particula reage ao mesmo tempo. Levando em
consideragdo que ndo ha formagdo de camada de cinza, os poros aumentariam
até que ocorresse a desintegragdo e consumo dos menores volumes da
particula. Utilizando do Modelo de Petersen, que considera os poros cilindricos,
uniformes e de intersecgdes aleatérias, a velocidade de consumo de B por
volume da particula solida, rz, € dada pela seguinte expresséo:

vy =k (eo> (26 =307 , (22)

) G—1
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onde k é a constante de velocidade da reagdo, ¢, € a porosidade inicial,
o raio inicial dos poros cilindricos, ¢ é a razdo entre o raio do poro no instante t e
7o, N & uma constante obtida empiricamente, e G é uma fungéo que depende de

€o.

Agora se considerada uma reagdo quimica rapida, a particula estaria
parcialmente preenchida pelo gas A, e somente um volume desta particula reége
a cada instante de tempo. Além disso, considera-se que a quantidade de gas no
interior da particula é constante durante o periodo da reagéo e qUe ndo ha
formacdo de camada de cinzas. Pode-se entdo descrever a equagdo cinética
baseada na velocidade de consumo de A por unidade de superficie externa, 7,
conforme a seguinte expressao:

r, = (ZkSvDe)O's C(n+1)/2 (23)
A n+1 A

onde S, é a razdo entre area superficial e volume da particula, D, € o
coeficiente de difusdo de A no solido poroso e C4 € a concentragdo de A na

superficie externa da particula.

Agora considerando a formagdo de camada de cinzas durante um
controle cinético de reagdo quimica, com reagdo rapida, o panorama €
semelhante ao da reacdo rapida sem formag&o de camada de cinzas: a particula
é parcialmente preenchida pelo gas A. Além disso, considera-se que a difuséo

de A no interior de B é constante, uma vez que a porosidade da particula & igual
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no inicio e no final da reagédo, e ndo ha uma alteragdo relevante de tamanho ou
forma de B durante a reagdo. Assim, pode-se descrever a fragdo convertida de

B, Xg, conforme a seguinte relagdo:

fa=(1-1"%) (24)

onde { representa a razdo entre a distancia do centro do grdo até a

interface da reagéo e o raio do grdo. F; é o fator de forma do grao.

Caso a reacdo seja lenta com formagdo de camada de cinza, 0 modelo
cinético é idéntico ao modelo de controle cinético pela reagdo quimica da

particula densa com formagdo de camada de cinza, representado pela Eqg. (21 )'.

2.4.2.3 Cinética dos processos de reducdo direta

O estudo da cinética das reagbes envolvidas nos processos de redugdo
direta € um dos mais antigos na literatura cientifica, tendo sido realizado em

varias partes do globo, conforme a demanda para a produg&o de ferro.

Ao longo dos anos, diversas variaveis como temperatura, composigao dos
gases de redugdo, qualidade e granulometria dos minérios, grau de redugdo das
particulas, pressdo foram testadas no intuito de se atribuir o modelo cinétiqo
mais adequado a cada especifica situagdo. Fato é que, em todos os casos, a
cinética dos processos de redugéo direta é baseada em modelos de controle por
difusdo gasosa nas camadas porosas de ferro, controle por reagao quimica na
superficie entre hematita e wustita, controle por reagao quimica com formagéo
de subprodutos (camada de cinzas), ou um controle misto, que envolva tanto a

difusdo dos reagentes/produtos, quanto as reagdes quimicas em si. [15] [16] [17]
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Turkdogan e Vinters [15], que em seus estudos de redugéo de ﬁinério de
ferro, com diferentes granulometrias (de 0,35 a 15mm) e composi¢do quimica de
96 +/- 2% de Fe 03, 1-2% de FeO, 1-3% de SiO, e <1% de outros 6xidos (CaO,
MgO e MnO), identificaram trés possiveis mecanismos basicos para redugdo dos
6xidos de ferro: reagdo quimica uniforme, que prevalece para granulometrias
mais finas (até 4mm) e baixas temperaturas, em que a difus@o dos gases pelas
camadas porosas dos 6xidos ndo € um fator limitante, com representagéo
matematica igual a equagio de controle cinético de 12 ordem apresentada na
Tabela 2; controle misto, que & caracterizado tanto pela dificuldade dos gases
difundirem até os poros que definem a superficie de reagéo entre ferro e wustita,
quanto pela reagdo nesta superficie, prevalecendo nos estagios de redugao
iniciais de particulas de dxidos (inferior a 50% de reagdo) com granulomeirias
mais grossas (acima de 4mm, abaixo de 7mm), com definicdo matematica igual
a equacdo de controle por contragdo volumétrica apresentada na Tabela 2; e por
fim a difusdo de gases nas camadas porosas de ferro, que ocorre quando é
camada de ferro formada se torna suficientemente espessa a ponto de dificuitar
a difusdo dos gases (20-30% do didmetro da particula), prevalecendo para
particulas com granulometria superior a 7mm e em altas temperaturas com
graus de redugdo superiores a 50%, com definicdo matematica igual a equacao
de controle cinético de difusdo gasosa em sodlidos porosos apresentada na

Tabela 2. [15]

Ja Towhidi e Szekely [18] promoveram em seus estudos reagbes de
misturas de CO-H, para redugdo de minério de ferro, com diferentes
granulometrias (de 6 a 16mm) e composigéo quimica de 67,55 de Fe, 29,37 de

0, 2,68 de Si02, 0,19 de CaO, 0,19 de MgO, 0,023 de (Mn+P+S), e
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composi¢cdes gasosas que variavam de CO puro a H, puro, passando por
combinagdes de 25C0O-75H,, 50C0O-50H, e 75C0O-25H,. Os autores concluiram
que o aumento de H, na mistura aumenta a velocidade de converséo dos oxidos
em ferro metalico. Além disso, concluiram que o controle cinético predominante
nos estagios iniciais da redugao, i.e. com grau de redugdo inferior a 50%, é por
controle misto e acima de 50% até aproximadamente 90% de converséo o
controle é definido pela difusdo gasosa nas camadas porosas de.ferr.o. Os
autores afirmaram que o limite entre os controles, bem como o controle cinético
predominante acima de 90% de conversdo, ndo pode ser definido com clareza_.
(18]

A Tabela 2 apresenta alguns modelos matematicos e seus respectivos

controles cinéticos para os modelos discutidos anteriormente, bem como outros

modelos cinéticos famosos encontrados na literatura.

Tabela 2 - Modelos cinéticos e suas representa¢des matematicas integradas. f representa a
fragéo de redugido, baseada na perda de oxigénio do minério. [5] [8]

Tipo de controle Forma integrada [g(f) = kt]
Contragéo volumétrica 1-(1—- f)%
Difusdo — 1D f?
Difus&o — 3D [1—(1— )3
Difusdo — camada porosa 1 f a-pH

Reagdo quimica — ordem 0 f
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Reacado Quimica — 12 ordem —In(1-f)

2.5 Cromatografia gasosa [20]

A cromatografia gasosa € uma técnica usada na separagdo de
substancias volateis tendo como base a diferente distribuigdo das substancias

da amostra entre uma fase estacionaria e a fase movel.

Apos a introdugdo da amostra em uma coluna na qual se encohtra a fase
estacionaria, utilizam-se temperaturas convenientes, tanto no local de injegdo
desta quanto na coluna. Ocorre entdo a vaporizagdo dessas substancias que
chegam em tempos diferentes na saida da coluna, na qual um detector percebe
e quantifica as substancias. Apesar de inconvenientes como a necessidade de
utilizagdo de substancias volateis e estaveis termicamente (caso cdntfério, Adev.eﬁ-
se utilizar um derivado, o que nem sempre é possivel) e a ineficiénéié enquanto
técnica qualitativa necessitando por vezes de técnicas auxiliares nesse quesito,
a técnica possui vantagens como grade poder de resolugéo e sensibilidade, que

permite usar uma amostra de pequena quantidade.

Em relagdo a fase estacionaria solida pode-se dizer que, através da
utilizagdo como fase estacionaria de um solido finamente dividido e constituido
de particulas de diametros regulares, as substancias s@o separadas por meio da
adsorcdo fisico-quimica. Deve-se ressaltar que os adsorventes usados s&o

principalmente polimeros porosos.

Detectores por condutividade térmica possuem resposta universal que

sdo sensiveis a concentragdo. Isso se da através da ideia de utilizar a
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velocidade da perda de calor de um corpo quente como uma .medida de
composicdo do gas, uma vez que esta variaria conforme a composigéo dos
gases circundantes ao corpo. Neste, filamentos de metal dentro de um bloco
metalico funcionam como corpo quente e um gas de arraste com alta
condutividade térmica ¢ usado. A amostra resulta na alteragéo da condutividade

térmica do gas circundante do filamento.

A andlise quantitativa exige cuidado com as étapas de prepéragéo de
uma amostra representativa, sem perdas ou contaminagdes no processo, a fim
de evitarem-se erros. Apos o cromatograma, como indicado na Figura 12, €
necessario criar uma medida relacionada a quantidade da substéncia da
amostra que foi analisada. Isso se da através da integragao dos‘sinais para

transformagao do sinal do detector na medida.
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Figura 12 - Cromatograma caracteristico do aparetho Shimadzu GC-14B, apresentado a
identificagao de trés constituintes diferentes (representados cada um por um pico diferente) de uma
mesma mistura gasosa.

Um dos principais métodos de andlise das medidas obtidas por integ-ragéo
é a calibragao externa. Este método compara a area dos picos obserVados com
a concentracdo das substancias presentes nas solugdes analisadas, de modo a
construirem-se graficos que relacionem area dos picos vs. concentragéo e assirln
determinar concentragdes n3o analisadas durante a calibragéo. Valé ressaltar

que este método & sensivel a erros de injegdo das solugdes.

3 Objetivos

Este trabalho propde a realizar a analise cinética das reagbes de redugéo

gasosa de pelotas de minério de ferro.
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4 Materiais e métodos

A Tabela 3 apresenta os principais equipamentos utilizados neste projeto,
bem como seus modelos e marcas. Equipamentos auxiliares foram explicitados

juntamente com a explicagdo sobre a fungéo de cada equipamento.

Tabela 3 - Marcas e modelos dos principais equipamentos utilizados. Foram utilizados trés
modelos distintos de controladores de vazdo que controlaram os gases discriminados em
parénteses.

Equipamento Marca Modelo
Forno de Resisténcia EDG 10-P
Central dos controladores de
vazdes MKS 247
(CO): 1179A53CS1BV
Controladores de vaz&o MKS (Hz): 1179A01353CS1AV
(COlezlAT')Z
1179A01314CS1AV
Cromatégrafo gasoso Shimadzu 14-B
Registrador de temperatura Yokogawa LR4110
Seladora a vacuo Tec Maq AP-450
Balanco de precisdo Marte ‘ AD-5002
Medidor de vazdo global Ritter TG0.5/4

A Figura 13 apresenta uma representagdo simplificada do arranjo
experimental, identificando os principais componentes do mesmo, bem como o

fluxo de gases que o permeia.
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Figura 13 - Estrutura simplificada da montagem experimental. As linhas com setas
representam o sentido dos gases dentro do sistema. As linhas continuas mais finas representam as
ligagGes elétricas entre os controladores de vazdo e a central dos controladores de vazao. 1)
Reservatorio dos cilindros de gases; 2) Controladores de vazao; 3) Central dos controladores de
vazio; 4) Misturador de gases; 5) Manovacudémetro; 6) Retorta metalica; 7) Forno de resisténcias; 8)
bomba de vacuo; 9): valvula tipo agulha; 10) Cromatégrafo gasoso; 11) valvula tipo registro.

A Figura 14 apresenta um croqui do conjunto formado pelo forno (caixa
quadrada) e pela retorta metdlica de ago inoxidavel, utilizado para redugao .de
pelotas de minério de ferro. Na figura ndo estdo representadas as resisténcias
do forno, compostas de dissiliceto de molibdénio, assim como a grelha que
sustenta as pelotas que possui didmetro de 15 cm e furos de diametro de_50
mm. A vareta central ligada a tampa da retorta foi por onde se contrblou a altura
da grelha e era oca de forma a possibilitar a insérgéo de um termopér na zona
quente da retorta. Ja a vareta mais longe do centro da tampa representa o tubo

coletor de gases da retorta.
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Figura 14 - Croqui da segdio do conjunto forno + retorta. As dimensdes sao apresentadas em
centimetros. Regides: 1 - Camisa d'agua; 2 - Juntamente com a regido 1, compde a zona fria da
retorta; 3 - zona quente da retorta; 4 e 5 - regides preenchidas por graos de alumina. -

As pelotas utilizadas como estudo da redugéo foram preparadas em
discos de pelotizagdo de 1,2 metros de didmetro e possuem composic¢ao
quimica, antes da queima, conforme a Tabela 4. As pelotas possuem

granulometria entre 9 e 16 mm.

Tabela 4 - Composigdo quimica das pelotas como recebidas.

Espécie quimica Porcentagem massica (%)
SiO, 1,71
Al;O3 0,520
FeO 1,07

Fe203 93,4
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MgO 0,130
Ca0 1,05
K20 0,00400
H.O 0,00300
P 0,0500
TiO, 0,00300
PPC 0,960
Carbono 1,10
Total 100

As pelotas foram posteriormente secas a 150°C por 24 horas e
queimadas por uma hora a 1200°C com auxilio de um forno de resistén-cia de

marca GRION.

As condicdes de operagdo do cromatografo gasoso (GC) estéo descritas

na Tabela 5.

Tabela 5 - Condigbes de operagdo do cromatégrafo gasoso.

Temperatura da coluna 60°C
Temperatura do injetor 120°C
Temperatura do detector 150°C
Temperatura do TCD 150°C
Polaridade Negativa
Corrente 60 mA
Gas de arraste Argdnio ultra puro
Vaz3do do gas de arraste 30-35 mL/min
Vazdo do gds a ser analisado 35-45 mL/min -

Para que houvesse um controle adequado das vazées'd_os gases
utilizados nos ensaios realizados, foi necessario ajustar fatores de 'esc'a_la na
central dos controladores de vazbes (CCV) que dependem das propriedadés
fisicas dos gases como a densidade, difusividade e condutividade térmica. Além

disso, a vazdo maxima que cada controlador de vazéo (CV) era capaz de ajustar



44

e a temperatura no ambiente de trabalho também influenciam no fator de escala,

Esses fatores de escala estdo discriminados na Tabela 6.

Tabela 6 - Fatores de escala de acordo com o tipo de gas e a vazdo maxima permitida pelo
controlador de vazéo.

Gas Maxima vazao (L/min) Fator de escala
Ho 5 55

H, 10 110

CO 5 55

N2 5 55

CO, 5 76

4.1 Procedimentos pré-ensaios

Inicialmente, desenvolveram-se curvas de calibragdo para cada gas
relevante ao processo de redugdo direta. As curvas fbram construidas através
de andlises cromatograficas, relacionando as areas dos picos de cada gas e
suas concentracdes. As concentragdes foram controladas por ajustes manuais
na CCV, que envia sinais elétricos aos CV's, que por sua vez respondem com
aumento ou diminuicdo das vazbes do gas ao qual estdo controlando em cada
linha. Em primeiro momento, experimentaram-se duas misturas gasosas vez
promovidas por gases de alta pureza (acima de 99,5) controlados a partir da
CCV, que foram injetados em um misturador gasoso de ago inox e a mistura
resultante conduzida ao CG, contendo 4H,-10CO,-86N, (vazéo de 5 L/min)vie
14C0,-25CO-61N;, (vazdo de 3 L/min. Além destas, outras misturas com
diferentes composigbes foram utilizadas para tragar as curvas de calibragéo dos
gases separadamente. Para tanto, utilizou-se de um critério de promover a
calibracdo de cada gas utilizando misturas binarias do gas a ser calibrado + N2,

variando entre as composigdes 25-75%, 50-50% e 75-25%.
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As vazdes utilizadas variaram entre 3 e 5 L/min pelo fato de tentar
minimizar o erro da CCV, que consegue estabelecer vazdes minimas de 50
mi/min e maximas de 5 L/min. Assim, quando ha um componente com baika,
concentragdo, tentou-se maximizar sua vazao para que as analises néo fossem
comprometidas pelos erros CCV. Apenas durante os ensaios de redugdo pode-

se utilizar de um CV que controlasse uma vazao de até 10 L/min.

Andlises de uma mistura padrdo composta de 4H,—10C0O~25CO~61Ny,
com vazdo de 5 L/min, foram realizadas para validar as curvas de calibragé’o.,
bem como para dimensionar o erro resuitante do controle promovido pel'o

conjunto CV's + CCV.

Uma maneira alternativa para verificagdo dos erros dos CV's e da CCV foi
a utilizagdo de um medidor de vazdo global (MVG) em cada linha de gas. Vale
ressaltar que o medidor de vaz&o global possuia a limitagéo de analisar vazdes
de até 1L/min, portanto, ndo foi possivel verificar o erro dos equipamentos para

as vazdes comumente utilizadas nos ensaios, que superavam 1L/min.

Antes do inicio dos ensaios, analisou-se através do CG a composigao dos
gases utilizados na redugdo das pelotas. Ademais, promoveram-se ensaios de
reducdo com diferentes vazdes para a mesma mistura de redugéo de modo a
obter uma vazdo global capaz de suprimir o efeito de controle cinético po‘r
difusdo na camada limite gasosa, fato que se ocorresse comprometeria a ahélis;a
cinética como um todo. A temperatura escolhida para a analise da vazio “ideél"
corresponde & menor temperatura de estudo da cinética, no caso deste trabalho,
800°C, pois assim a difusividade dos gases teria um menor efeito sobre os

resultados.
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Com o auxilio das curvas de calibragdo, foi possivel determinar _as
concentragdes dos gases de saida da redugao e estabelecer balangos .de massa
que permitissem a andlise cinética das reagdes. Porém, pelo fato das anéliéés
terem sido discretas, isto €, os gases foram analisados a cada oito minutos, a
concentragdo estabelecida para os calculos do balango de massa sdo médias
entre as concentragdes do intervalo analisado, n, e do intervalo analisado logo
anteriormente, n-1. Esse método foi adotado com o intuito de minimizar o efeito

de descontinuidade das analises.

O balanco de massa de cada ensaio foi baseado nas seguintes equagdes:

Ventrada- %Nz,entrada (25)
%N 2,5aida

Vsatda =

onde Vepirada € Vsaae S80 as vazdes globais de entrada e saida do
sistema, dadas em litros/minuto, respectivamente. %N, entrada © %0N2saida

referem-se as concentracdes de Nz nos gases de entrada e saida do sistema,

respectivamente.

v _ Ventrada-(VOHZ,entrada - saida-(yOHZ,saida (26)
H20 = 100

onde Vy,o € a vazao de Hx0, dada em litros/minuto, presente nos gases
de saida da retorta. %H; entrada © YoH2saiaq Teferem-se as concentragoes de H»

nos gases de entrada e saida do sistema, respectivamente.

A0 = (2224960, sataq * 32 + %COsataq * 16) + Vigyo ¥ 16 — (27)

Ventrada tintervalo
(%C03 entrada * 32 + %C0entrada * 16)] *
100 Vmolar
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onde AO é a difereric;a de massa de oxigénio calculada a cada analise
cromatografica, dada em gramas. %COgniraqa © %CO0s44q referem-se as
concentracbes de CO nos gases de entrada e saida do sistema,
respectivamente. %C0, ontrada © %C0; sqidq TEfErem-se as concentragoes de CO;
nos gases de entrada e saida do sistema, respectivamente. V514 € 0 volume
molar dos gases calculado nas condigdes de trabalho, dado em litros/mol.

tintervalo € O teMpo entre uma andlise valida e a anterior, dado em minutos.

AO * 100 (28)
GR (%) = ————
Opelotas

onde GR é o grau de redugdo e O,e0qs € @ quantidade de oxigénio ligado

ao ferro nas pelotas queimadas, dado em gramas.

A quantidade de carbono absorvida pelas pelotas, fenémeno
representado pelas reacdes descritas nas Equagdes (11) e (16), e o inverso da
reagdo representada na Equagdo (( (7)), foi estimada a partir da reagdo

representada pela Equacgao (29).

Cabs = [Vsaida(o/ocoz,saida + %Cosal’da) - Ventrada(o/ocoz,entrada + (29)

12+t;
0, intervalo
/OCOentrada)] * Vinolar*100

onde C,, € a quantidade de carbono absorvida pelas pelotas, dada em

gramas.
4.2 Preparagao dos ensaios

Primeiramente, mediu-se a massa de pelotas com o auxilio de uma

balanca de precisdo. Depois de determinada a massa inicial de pelotas, as
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mesmas foram dispostas na grelha acoplada a tampa da retorta de maneira a
formar uma camada Unica que preenchesse toda a superficie da gretha. A
retorta foi entdo fechada e os espagos entre a superficie superior do forno é é
retorta foram preenchidos com 18 de vidro, um isolante térmico capaz de evftar

que o calor se dissipasse do interior de sua cadmara.

Antes que o forno fosse ligado para aquecimento, promoveu-se, através
de vacuo e vazdes de argdnio, uma atmosfera inerte as pel'otas, que
permaneceram na zona fria da retorta durante o aquecimento do forno..A
temperatura dentro do aparelho foi controlada por um termopar, tipo S, enquanto
a temperatura das pelotas foi acompanhada com auxilio de um termqpar do tipk)

K e o registrador de temperaturas.

Quando o forno atingiu a temperatura desejada, as pelotas eram entéo
abaixadas até a zona quente da retorna, juntamente com o tubo coletor de
gases. A partir deste momento, promoveu-se a passagem de argonio puro até
que fosse verificado pelo cromatdgrafo gasoso que ndo havia nenhum resquiciq
de outras substancias no sistema. Quando constatada a auséncia de

substancias que ndo argdnio, o ensaio de redugéo foi iniciado.
4.3 Ensaios de redugao

A mistura de gases da redugdo, composta de 70H»-20CO-10Ny, foi
injetada por baixo da retorta, de modo a simular os processos mais comuns de
reducdo direta, em que os gases s&o alimentados aos reatores por baixo,

enquanto o minério é alimentado por cima.
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Os gases de saida foram conduzidos por mangueiras até o CG, que
determinou a composi¢éo destes gases, possibilitando os calculos de balango de

massa e, consequentemente, a analise cinética.

Mesmo apds os resultados apresentarem a conclusdo do processo de
redugao, as pelotas foram mantidas sob a passagem da mistura de redugéo para
assegurar que os erros dos aparelhos envolvidos ndo implicassem em pelotas
com menos de 100% de grau de redugao. Passado esse tempo, aplicou-se uma
vazdo de argénio puro para purgar o sistema, novamente auxiliado pelas
andlises do CG. Assim, quando o sistema apresentou-se isento de outras
substancias, o forno foi desligado e as mantas térmicas removidas para que o
conjunto forno+retorta resfriasse. Ja as pelotas foram erguidas até a zona fria da

retorta e mantidas em atmosfera inerte de argdnio até que o sistema resfriasse.

Quando as pelotas atingiram a uma temperatura abaixo de 100°C, foram
retiradas da retorta, novamente submetidas a andlise de massa em balanga de
precisdo para registro da perda de massa, e embaladas a vacuo com o auxilio

da seladora a vacuo.

Amostras dos ensaios, bem como das pelotas queimadas, foram

encaminhadas a analises de teor de carbono e porosidade.

5 Resultados e discussao

A Figura 15 apresenta as curvas de calibragdo obtidas com auxilio do CG.
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Figura 15 - Curvas de calibragdo dos gases CO, N;, Hz e CO; obtidas por cromatografia
gasosa.

Nota-se pela andlise das curvas de calibragdo que as equagc")és de reta
obtida tiveram boa conformidade com os pontos levantados, visto o Vélor de R?
proximo de 1. Ademais, € possivel notar que a sensibilidade do cromatografo
aumenta a medida que a diferenga entre as massas moleculares do gas
analisado e do gas de arraste (Ar) aumenta como visto na comparagéo entre o
H, e CO,, maior e menor diferenga de massa molecular em relagdo ao Ar,
respectivamente, no qual o primeiro apresenta dreas de picos com uma ordem

de grandeza maior em relagédo ao segundo.

A Tabela 7 apresenta os valores das médias das areas dos picos obtidos
pela andlise de uma mistura de gases padréo (4Hx—1 0C0O,—25C0O-61Ny), seus
desvios padres, relagéo desvio padrdo e média, bem como as concentragoes

calculadas a partir das curvas de calibragdo e seus erros relativos.
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Tabela 7 - Correlagdo entre os picos obtidos por cromatografia gasosa e as curvas de
calibragao, para uma mistura padrao 4H,~10C0,~25CO—~61N,.

Tipo de gas CO, H, N2 CO
Médias 19913 131890 161147 61826
Desvio Padrao 296 602 739 585
Desvio Padrdao/Média (%) 1,48 0,457 0,459 0,946
Concentracio calculada (%) 8,61 4,84 62,6 25,8
Erro relativo (%) -13,9 21,0 2,63 3,25

Pela observagdo da Tabela 7 € possivel notar que as curvas de
calibragdo estdo bem ajustadas para o CO e Nz em suas respectivas
concentragdes. Ja CO, e H, apresentaram erros relativos & composicéo _réél .
superiores a 10% para estas concentragdes. A discrepancia do CO; pode "s;er
relacionada & diferenca de massa em relag&o ao argénio utilizado como gas dé
arraste, fator que diminui a sensibilidade de detecgdo do CO2. Ja o Hy, que
deveria ter a maior sensibilidade de detecgao, fruto da maior diferenga de massa
molecular em relagdo ao Ar, apresenta o maior erro entre os gases analisaddé.
Este erro relativo alto, superior a 20%, possui alta influéncia do MKS, que possui
dificuldades em controlar vazdes baixas (no caso, utilizou-se o equivalente a 200
mL/min de H). Porém, é notavel que o erro absoluto da concentragao estimada
para o H2 ¢ inferior a 1%, fator que diminui a importancia do erro relativo. A
auséncia de outras misturas padrées ndo permite que uma validagdo mais

completa das curvas de calibragéo.

A Tabela 8 apresenta os resultados dos testes de vazbes dos diferentes

canais da CCV utilizando o MVG.

Tabela 8 - Vazdes registradas pelo medidor de vazbes global em fungao do canal da central
de controle de vazio e o tipo de gas utilizado em cada linha. (1): controlador de vazbes de até 5
L/min; {2): controlador de vazdes de até 10 L/min.

Vazdao CCV Vazao MVG
Gas Canal CCV (L/min) (L/min) Erro relativo

coO 1 0,100 0,095-0,105 -5,00 5,00
0,500 0,525-0,558 5,00 11,7
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N, ) 0,100 0,125-0,138 250 383
0,500 0,555-0,585 11,0 17,0
) 3 0,100 0,125-0,130 250 30,0
0,490 0,575-0,608 17,3 24,1
H,® 5 0,100 0,090-0,100 _ -10,0 0,00
0,500 0,560-0,610 12,0 22,0

Pela analise da Tabela 8 nota-se que o CV de H,, com capacidade de
vazdes de até 5 L/min, apresenta a maior discrepéncia entre o valor de vazao
ajustado na CCV e o que foi lido pelo MVG. Assim, o CV que controla essa linha

de gas ndo foi utilizado nos ensaios.

A utilizagdo destes erros observados como erro da CCV e importante para
as discussdes sobre os demais resultados a serem observados, visto que se tem
uma nogdo da grandeza dos erros. Porém, vale ressaltar que a limitagéo da
MVG em analisar vazdes de até 1 L/min talvez resulte em um erro da CCV néo
muito preciso, uma vez que tende a ser menor a medida que vazdes maiores

sdo utilizadas.

O grafico da Figura 16 apresenta curvas de redugdo em fungéo de
diferentes vazdes, para uma mesma temperatura (800°C), a fim de se
determinar a vazao minima que garanta alimentagdo adequada dos reagentes
de redugdo sem que haja influéncia da difusdo destes reagentes pela camada

limite formada na superficie das pelotas.
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Figura 16 - Grau de redugdo das pelotas em fungdo da vazdo da mistura de entrada (70Hz-
20CO-10N), a 800°C.

Observe que ha uma diferenga grande entre a curva de redugdo para uma
vazao de 6 litros/min e as curvas com outras vazodes, porém a diferenca cai
consideravelmente quando a vazdo utilizada € superior a 7 litros/min, o que
sugere que a partir deste valor pode-se mitigar o efeito da difus@o dos reagentes
pela camada limite gasosa. Note também que a uma vazdo de 11,4 litl;os/min
houve um decréscimo da cinética da reagéo, se corﬁparadas as curvas de
redugdo com 7,14 L/min e 9,72 litros/min. Esse efeito pode ser frufo de urh
decréscimo da temperatura pela elevada convecgdo de gas. Assim, decidiu-ée
utilizar nos experimentos de redugdo a diferentes temperaturas uma vé_zéo de 10

litros/min.

He o
Hy+H,0 ~ CO+CO;

O gréafico da Figura 17 mostra as razoes ao longo do

ensaio de redugdo a 800°C, para uma vazao da mistura de entrada de 9,74

L/min.
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Figura 17 - Razdes Hzl(Hz+HzO) e CO/(CO+CO;) em fungdo do tempo, para redugdo direta
promovida a 800°C e com vazdo de entrada dos gases redutores de 9,74 L/min.

Comparando-se os valores obtidos experimentalmente das razoes . — —
2+H;

co
CO+CO;,

e com os dados dos gréficos da Figura 10 e da Figura 11, nota-se que,

todos

com excegdo do primeiro ponto da curva que representa a razdo —— —,
2 2

os pontos das curvas estdo acima do equilibrio estabelecido a 800°C para
conversao de FeO em ferro metdlico. Assim, a ideia do uso de uma vazdo de
entrada dos gases redutores de 10 litros/min torha-se mais forte, uma vez que
pela andlise da Figura 17, ndo resta diavidas que com esta vazéb ndo ha

problemas de alimentag&do dos reagentes as frentes de reag&o do processo.

A Tabela 9 apresenta os valores médios das areas dos picos obtidas pelo
CG e as correspondentes concentragdes calculadas através das curvas de

calibracéo para a mistura utilizada nos ensaios de redug&o (70H2-20CO-10Ny).
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Tabela 9 - Areas dos picos indentificados por cromatografia gasosa, concentragbes
calculadas a partir das curvas de calibragio e seus respectivos erros relativos para uma mistura
gasosa de composicio 70H,-20CO-10N;.

Hz Nz CcO Total
Area dos Picos 1887974 26952 48031 -
Desvio Padrao das Areas/Média (%) 0,1989 0,4272 1,639 -
Concentracdes calculadas (%) 69,27 10,47 20,05 99,79
Desvio Padrao das
Concentragoes/Média (%) 0,1989 0,4272 1,639 0,4601

Note que as concentragbes calculadas pelas curvas de calibragédo
obtiveram um ajuste adequado em relagdo a composigdo gasosa promovida pela
CCV, apesar dos erros explicitos na Tabela 7 e na Tabela 8, o que sugere que o
sistema CCV + CG é capaz de promover uma mistura gasosa com uma boa

precisao e também analisa-la de forma adequada.

A Figura 18 apresenta a comparagdo macroscoépica entre pelotas

queimadas e pelotas reduzidas a 100°C.

Figura 18 - Comparagio entre pelotas queimadas (a esquerda) e pelotas reduzidas & 1000°C
(a direita).

Observe através da Figura 18 como as pelotas apés a reducéao perdem a

coloragdo rubra negra e assumem um tom cinzento, além de apresentarem
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diversas fissuras, que provavelmente foram formadas durante a transformagéo
da hematita em magnetita, pois estas fases possuem estrutura atdmica
diferentes, provocando rachaduras macroscopicas conforme a segunda cresce

enquanto a primeira é consumida.

A Tabela 10 apresenta os graus de porosidade das pelotas queimadas e

das pelotas reduzidas.

Tabela 10 - Grau de porosidade das pelotas queimadas e reduzidas.

Tipo de Pelota Porosidade (%) Desvio padrdo (%)
Queimada 42,56 1,43
Reduzida a 800°C 71,72 1,72
Reduzida a 850°C 73,20 2,36
Reduzida a 900°C 70,04 0,56
Reduzida a 950°C 70,44 1,33
Reduzida a 1000°C 71,66 1,25

Note como a porosidade evoluiu da faixa de 40% das pelotas queimédas
para a faixa de 70% das pelotas reduzidas. Este resultado & esperado',A uma vez
que as pelotas reduzidas sofreram consideravel perda de massa, restando

apenas vazios onde antes havia matéria.

A Figura 19 apresenta o grafico de grau de redugéo em fungdo do tempo

de reagdo em diferentes temperaturas.
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Figura 19 - Grau de redugdo em fungido do tempo para diversas temperaturas de redugao
através da mistura 70H2-20CO-10N;.

Observe que as curvas apresentadas na Figura'19 possuem praticamente:
a mesma tendéncia em relagdo ao tempo, além de ndo apresentarem diferencas
significativas em relagdo aos valores de grau de redugdo em fungéo do tempo,
algo que ndo é esperado, uma vez que as diferentes femperaturas deveriam
resultar em diferentes tempos de reag&o. Além disso, as curvas de 900°C, 950°C
e 1000° apresentam valores tdo préximos de grau de redugao qu-e' elas

praticamente se sobrepdem.

Ademais, pela andlise da Figura 19, pode-se notar que 0s graus de
reducdo ultrapassam os 100% e ndo pareciam tender a um patamar, como se a

reducdo pudesse ser prolongada infinitamente.

A Tabela 11 traz os dados de massa inicial das pelotas e suas respectivas

perdas de massa para cada ensaio de redugao.
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Tabela 11 - Massa inicial das pelotas e suas respectivas perdas de massa, para cada ensaio
de redugdo. )

Massa inicial Perda de Perda de -

Ensaio (9) massa (9) massa (%)
Redugdo a 800°C 381,6 112,43 29,5
Reducgdo a 850°C 380,3 112,27 29,5
Redugdo a 900°C 362,5 109,35 30,2
Redugédo a 950°C 365,6 104,28 28,5
Redugao a 1000°C 381,2 109,5 28,7

Considerando que as pelotas, apds queima, tinham um teor de oxigénio
ligado ao ferro de, aproximadamente, 28,3%, todos os ensaios atingiram os
100% de redugdo. Considerando o valor de 28,3% de perda de massa como
100% de redugdo, o maior valor de grau de redugdo que seria lido corretamente
é de 107%, valor este que foi superado em todas as curvas levantadas com o

auxilio da cromatografia gasosa.

Para que seja possivel realizar a analise cinética sobre as curvas obtidas
experimentalmente & necessario normaliza-las, conforme apresentado na Figufa
20. O ponto utilizado para normalizagdo ¢ relacionado com a Ultima medida de
concentragdes obtida pelo CG, de tal forma que 6_3 valores de grau de redugéd

ndo ultrapassem os 100%.
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Figura 20 - Grau de redugio normalizado em fungao do tempo para diversas temperaturas
de redugio através da mistura 70Hz-20CO-10N2.

Observe como as curvas da Figura 20 conseguem apresentar valores um
pouco mais distintos para cada temperatura de reducdo, quando comparadas as
curvas da Figura 19. Porém, ainda ha comportamentos anémalos, como a
sobreposigdo das curvas de 950 e 1000°C, além dos tempos para que se atinja
100% de redugdo serem praticamente os mesmos das curvas de 850°C a.

1000°C.

A Figura 21 apresenta as curvas de fragdo de redugéo normalizada em
fungdo do tempo reduzido (tempo/tempo necessario para obtengao de 50% de
redugdo) para diferentes temperaturas e em comparagdo com O0S modelos

cinéticos apresentados na Tabela 2.
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Figura 21 - Comparagdo entre as curvas de redugdo obtidas experimentalmente, e
posteriormente normalizadas, com os modelos cinéticos apresentados na Tabela 1, através do
método do tempo reduzido. A: comparagdo com os modelos de nucleagdo e difusao. B: comparagio
com os modelos de contragdo volumétrica e reagao quimica.

Pela analise dos graficos da Figura 21, observa—se gue nao ha um ajuste
razoavel das curvas obtidas experimentalmente, e posteriormente normalizadas,
com os modelos cinéticos propostos na Tabela 2. Além disso, existe o
comportamento anémalo das curvas de 800 e 850°C apresentarem uma
velocidade maior de conversédo das pelotas, se comparado as curvas em outras
temperaturas. A curva que parece melhor representar é tendéncia das curvas de
fragcdo vs. tempo reduzido, obtidas experimentalmente e posteriormente trafadaé
e normalizadas, € a que descreve o modelo cinético de reagdo quimica de 12
ordem. Esta aproximacéo eleva a desconfianga em relagéo aos resultados, uma
vez que o modelo cinético de reagdo quimica possui alta dependéncia com a

temperatura.

A Figura 22 apresenta os valores calculados de g(f) = —~In(1—f) em

funcdo do tempo de reagdo para cada temperatura de operagao.
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Figura 22 = Fungiio g(f) = —In(1 — f) = kt calculada para os valores de fragdo de redugéo
obtidos experimentalmente, em fungdo do tempo, para cada temperatura de reagéo.

Note como as fungdes sdo oscilantes e ndo mantém o comportamento de
uma reta, fato que ndo era esperado, uma vez que se trata de constantes de
velocidade. Além disso, observa-se que os valores das inclinagdes das retas sa&o

muito proximos.

A Tabela 12 apresenta os valores das constantes de velocidade, k,
determinados para cada temperatura de redugdo de acordo com a expressao
matematica do modelo cinético de reagéo quimica de 12 ordem, apresentada na

Tabela 2.

Tabela 12 - Constantes de velocidades, e seus respectivos desvios padrdes, ‘calculadas a
partir da fungdo g(f) = — In(1 — f) = kt, para cada temperatura de redugao. '

Temperatura (°C) Constante de velocidade, k (s™) Desvio Padrao

800 2,81E-04 2,31E-05

850 3,27E-04 2,80E-05
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900 3,79E-04 2,34E-05
950 4,37E-04 1,97E-05
1000 4,42E-04 2,49E-05

Note como as constantes de velocidade sdo bem proximas, ist_o €,
possuem a mesma ordem de grandeza, mesmo que a temperatura dos ensaios
tenha variado de 800 a 1000°C. Os valores de k sdo congruentes com outros
enconfrados na literatura. Turkdogan e Vinters [15], encontraram em seus |
estudos de redugdo de minério de ferro, com granulometria e composig&o
quimica préximas a do presente trabalho, por hidrogénio puro valorés de k da
ordem de 10, para temperaturas de 800 e 900°C. Ja Towhidi e Szekely [18],
encontraram em seus estudos de redugdo de minério de ferro, com
granulometria e composigdo quimica prdximas a do presente trabalho, por
misturas de H,-CO valores de k da ordem de 10, para temperaturas entre 780 e

1234°C.

A partir dos valores de k é possivel estimar a energia de ativagdo para

reacdo de 1%ordem através da seguinte equagao:

_g (30)
k=ky* exp(ﬁ:)

onde k, é um fator pré-exponencial, E é a energia de ativagao, R ¢ a
constante universal dos gases e T a temperatura.
A Figura 21 apresenta uma curva de valores linearizados de Kk, descritos

na Tabela 12, em fungdo do inverso do produto entre a temperatura na qual k foi

calculado (dada em Kelvin) e R como 8,314 J/mol K.
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Figura 23 - Valores linearizados de k em fungédo do inverso do produto entre temperatura e a
constante universal dos gases (8,314 J/mol.K). ‘ :

Através do grafico da Figura 23, estima-se a energia de ativag&o para
reacdo de primeira ordem, através do coeficiente angular da reta. Assim, a
energia de ativagdo estimada é de 27,7 kJ/mol, menor se comparada a outros
estudos de redugdo direta com hidrogénio, misturas Hz-CO e mondxido de
carbono puro, em condigdes semelhantes do presente trabalho, que

apresentaram energias de ativagdo proximas de 57 kJ/mol. [15] [16] [18]
A Tabela 13 apresenta os valores de carbono nas pelotas, mensuradbs
por andlise quimica e também pelos calculos de balango de massa. '

Tabela 13 - Concentragdo de carbono (%) obtida através de andlise quimica e estimada por
balango de massa, para diversos tipos de pelota.

Tipo de pelota % Carbono
Mensurada Estimada
Queimada 0,0195 -
Reduzida a 800°C 0,260 9,36
Reduzida a 850°C 0,120 8,06
Reduzida a 900°C 0,230 3,32
Reduzida a 950°C 0,435 3,21

Reduzida a 1000°C 0,677 0,883
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Nota-se pela analise da Tabela 13 que de fato houve deposi¢cdo de
carbono nas pelotas. Observe também que a deposigdo de carbono tende a
aumentar conforme a temperatura aumenta, fato inesperado uma vez que é
reacdo de Boudouard, no sentindo da deposigdo de C, é exotérmica, conforme
visto na Equagao ( (7). Porém, o fato mais contundente & a diferenga no que foi
mensurado por andlises quimicas e o que foi estimado, este Ultimo maior em
pelo menos uma ordem de grandeza em relagéo ao primeiro (com excegéo das
pelotas reduzidas a 1000°C). Esses valores superestimados de % carbono
podem ser uma evidéncia de que ha outros fenémenos, além da redUgéb das
pelotas, acontecendo durante os experimentos e que influenciam os resultados.
Além disso, carbono pode ter depositado sobre outras superficies metalicas,
como a propria retorta. A Figura 24 traz um indicio de que carbono pode ter se
depositado nos tubos inseridos na retorta, o que explicaria em parte a diféfenga
entre os valores estimados e os valores obtidos experimentalmehte péra a

concentragéo de carbono nas pelotas.
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B e

Figura 24 - Fotografia das hastes metalicas que adentram a retorta.

Observa-se na Figura 24 que ha duas regides bem distintas na haste:
uma reluzente e com cor metdlica, e outra fosca com cor de fuligem. Esta
imagem da base ao argumento de que o carbono pode ter sido depositado em

outras superficies metalicas que ndo as pelotas.

A nao congruéncia dos resultados com outros encontrados na literatura,
as relagdes anémalas entre temperatura e a velocidade das reag¢des, o fato das
curvas de grau de redugéo vs. tempo ultrapassar o grau de reducédo de 100%

levam a questionamentos sobre as influéncias do método de calculo dos
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balangos de massa, a montagem experimental, a precisdo e o tempo de analise

do CG sobre os resultados obtidos.

Outra hipdtese que poderia explicar o fato das curvas de redug;éo
ultrapassar 100% de conversdo € a precisdo do CG. Apesar dos resultados da
Tabela 9 sugerirem que o CG possui uma precisdo boa para medir é
concentragdo dos gases, 0 pequeno desvio mostrado também deve ser testado
a fim de que se avalie seu impacto sobre os resultados. O grafico da Figura 25
apresenta curvas de grau de redugdo em fung¢&o do tempo, para tehperatura de
1000°C, variando a concentragdo medida de hidrogénio em +- 2%,"aifim ae ée

avaliar o impacto da precisdo do CG sobre os resultados obtidos.
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Figura 25 - Grau de redugdo vs. tempo em fungdo da variagdo da concentragdo de H:
medida por cromatografia gasosa. Temperatura de operagao: 1000°C. :

Observa-se através do grafico da Figura 25 que mesmo pequenas
variagdes na leitura da concentragdo de um componente, por exemplo, o
hidrogénio, podem alterar significativamente os resultados. Aparentemente,

alteracdes negativas na leitura, isto é, identificar quantidades menores de H, do
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que as reais alteram pouco os resultados finais. Porém, leituras acima das reais
podem provocar mudangas drasticas dos resultados, como visto na curva com
+2% de hidrogénio, em que se alterou o tempo para lredugéo completa de 73
(medida original) para 155 minutos. Assim, a precisdo do CG pode influenciar de
maneira significativa tanto no fato das curvas de redugdo ultrapassar 100%,
quanto no préprio comportamento das curvas de redugdo e, consequentemente,

no estudo da cinética.

Outro fator relacionado ao CG que pode comprometer o estudo da
cinética da reducgao direta € o tempo de andlise do cromatégrafo. O_tempp_ entfe
cada andlise do CG é de oito minutos, suficientemente grand‘e paré Ql:le
importantes fenémenos possam ser ignorados entre uma analise e outra, algo
que compromete totalmente o estudo da cinética da redugéo direta. Porténto,.a
analise de cinética de redugdes direta através de analises por cromatbéfafia

gasosa talvez nio seja 0 método mais adequado para este tipo de estudo.

A hipétese de que o método de calculo poderia influenciar
significativamente os resultados levou a construgdo do grafico da Figura 26.
Nele, podem-se observar curvas de redugdo em funcdo do tempo, em varias
temperaturas, utilizando o método que considera a concentragao medida no
instante t como constante durante todo intervalo (método da concentragdo
constante), isto &, ndo & feita uma média com a concentraggo lida no intervalo n-

1.
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Figura 26 - Grau de redugao em fungdo do tempo para diversas temperaturas de redugéo
através da mistura 70H,-20CO-10N;, utilizando para os célculos do balango de massa o método das
concentragdes constantes. T

Note como este método ndo alterou o fato das curvas ultrapassaré_@ ds
100% e nem o fato delas ndo apresentarem diferencas significativas quahto a
temperatura. Contudo, inverteu completamente o efeito da temperatura, dando a
entender que a cinética de reagéo a 850°C teria sido mais rapida que a 1000°C;
por exemplo. Assim, descartou-se a hipétese de que o metodo de calculo pelo

uso das médias das concentracdes poderia gerar as anomalias supracitadas.

Para estudar a influéncia do arranjo experimental sobre os resultados,
realizou-se um teste para estabelecer o tempo de residéncia médio‘dos gases
dentro do sistema. O tempo de residéncia médio consiste no tempo em que as
moléculas que adentram em um sistema residem dentro do mesmo antes de sair
e normalmente é representado por uma curva de distribuigdo normal. O teste

consiste em preencher o sistema, idéntico ao dos ensaios (com pelotas na
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grelha abaixadas até a zona quente do forno e o tubo coletor também abaixado),
porém em temperatura ambiente, com um gas inerte (no caso, utilizou-se
argdnio) e promover a passagem de um tragador (no caso, utilizou-se CO; purd)
até que a composi¢do na saida, lida com auxilio de um aparelho que mede
concentragdes por infravermelho em intervalos de 2 segundos (marca Madur),.

seja igual a composigdo de entrada.

Assim, pode-se estabelecer o tempo de residéncia observado e compara-

lo com o tempo de residéncia tedrico , dado pela seguinte express&o:

(31)
Vsistema

v

tteérico -

onde tresrico € O tempo teorico de residéncia, Vsistema € © volume do

sistema e v é a vazdo do gas de entrada.

Através deste teste é possivel saber se os gases que percolam e reagem
com as pelotas vao diretamente ao cromatografo, ou se ocorrem efeitos de
zonas mortas e/ou caminhos preferenciais, isto €, os gases percolariam atraves
das pelotas por canais preferenciais e seguiriam posteriormente a éaida da

retorta. [21]

A Figura 27 apresenta o grafico de composigdo de CO2 em fungédo do

tempo.
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Figura 27 - Concentragdo de CO; em fungéo do tempo obtido por analise de infravermelho
para uma vazdo de 8 L/min.

Através da curva apresentada na Figura 27, pode-se estimar o tempo de

residéncia médio observado, t,pservado. através das seguintes expressoes:

_d e (32)
E®) = dt[ Co

onde E(t) é a fungdo distribuicdo do tempo de residéncia, que mede de
maneira quantitativa quanto tempo o fluido residiu dentro do sistema [21]. C(t) e
C, representam a concentragdo do fluido em fung&o do tempo e a concentragao
de entrada do fluido no sistema, respectivamente. t representa o tempo.

b (33)
tobservado = f tE(t)dt

0

A funcdo de distribuigdo do tempo de residéncia, E(t), calculada através
dos resultados de concentragdo de CO, obtidos por infravermelho é apresentada

na Figura 28.
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Figura 28 - Distribuigdo do tempo de residéncia em fungdo do tempo para vazdo de CO2 de
8 L/min.

Através do calculo da fungdo E(t) e da Equagéo (33), estima-se o terﬁpo
de residéncia médio observado do sistema em 177 seéundos. Ja o tempo de
residéncia médio teorico, para uma vazdo de 8 litros/min de CO2 e Vistema
estimado em 21 litros, é de 158 segundos. Se considerado como volume do
sistema apenas as tubulagdes, resultando em um Vgstema de, aproximadarﬁenfe,

3 litros, o tempo tedrico de residéncia cairia para 23 segundos.

Quando um fluido deixa o sistema, independente se o reator ¢ ideal 6u
ndo ideal, coM t,pservado>tesrico» NA @ possibilidade de formag@o de zonas
mortas ou de canalizagdo do fluxo, conforme visto na Figura 29. Essas
formagdes podem provocar desvios nas andlises dos gases de saida do sistema,
uma vez que ndo os tornam representativos por problemas de mistura dentro da
retorta, seja pela formagdo das zonas mortas, seja pela formagéo de caminhos
preferenciais dos gases. Neste Ultimo caso, a mistura de entrada pode percorrer
caminhos preferenciais entre as camadas de alumina (e também entre a camada

de pelotas) e seguir diretamente ao CG, fazendo com que as leituras
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identifiquem teores mais ricos dos gases de redug&o e, consequentemente,
“mascarem” o efeito de reacdo e promovam curvas de redugdo com tempos

mais prolongados. [21]

Canalizagéo{io fluxo

P

z=L
Zonas mortas

Figura 29 - Formagio de zonas mortas e canalizagdo para reatores de leito compacto
quando toburvada>ttc6rica' [21]

A formacdo de zonas mortas no arranjo experimental do presente trabalho
pode ser fruto do espago vazio das regido 2 e 34da retorta, conforme mostrado
na Figura 14, localizadas acimada do posicionamento das grelhas. Uma possiyél
para solugdo para este problema seria o preenchimento deste espago em vazio
com algum material que suportasse altas temperaturas e fosse inerte as pelotas

e aos gases presentes no sistema.

O resultado do experimento do tempo de residéncia confirma a hipotese
de que o arranjo experimental utilizado prejudicou a construg&o das curvas de

reducao em fungao do tempo.

6 Conclusoes

Através dos resultados e discussdes, conclui-se do presente trabalho que:
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O modelo cinético mais representativo para as curvas de redugéo obtidas
& o de reagdo quimica de primeira ordem, com constantes de velocidade
calculadas da ordem de 10* s™! e energia de ativagao de 27,7 kJ/mo-I.

A montagem experimental, a precisdo e o tempo de analise do
cromatografo gasoso podem ter originado desvios sobre os resultados
que comprometeram toda a analise cinética.

A cromatografia gasosa talvez ndo seja o método de analise mais

recomendavel para estudos de cinéticas de reagoes.
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