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Resumo-

Uma das etapas da produgdio de agos inoxidaveis é a descarburagdo, que
quando realizada em conversores do tipo AOD (Argon Oxygen Decarburization), injetam-se
pela parte inferior misturas de oxigénio e um gas inerte com o objetivo de oxidar o carbono
formando gas CO e diminuir a pressdo parcial deste gés dentro das bolhas. A medida em que
o teor de carbono cai, torna-se mais dificil oxida-lo e por outro lado, torna-se mais facil oxidar
o cromo. Para evitar que isto ocorra injetam-se misturas com a relagio entre a vazio de
oxigénio e vazdo de gas inerte cada vez menores, aumentando a diluigio do gas CO.

Para se determinar quais vazoes de oxigénio e gas inerte adotar e em quais momentos
a relagdo entre elas deve ser modificada foram criados alguns procedimentos®. Estes
procedimentos foram baseados em tentativa € erro e geralmente funcionam bem apenas para
condigBes iniciais especificadas, mas ndo conseguem otimizar o processo do ponto de vista
econdmico. E portanto um modelo matematico é de grande importincia para se otimizar a
descarburagdo evitando custos adicionais.

Neste trabalho foram estudados quatro modelos mateméaticos para simulagdo de
descarburagdo de agos inoxidaveis. Destes, foi eleito o trabalho de Deb Roy e Robertson®®
para ser implementado.

A principal idéia deste modelo é a seguinte: o oxigénio que entra no conversor
imediatamente reage com elementos de liga principalmente o cromo, formando uma pelicula
de oxidos sobre a bolha, que inicialmente contém apenas gas inerte. A medida em que estas
sobem, o carbono que esta no interior do banho se difunde até a pelicula de dxidos e os reduz
recuperando os elementos de liga e formando CO gasoso, que entra na bolha.

O modelo foi implementado em linguagem Delphi 3.0 — Borland , e seus resultados
foram comparados com dados industriais fornecidos pela empresa Voith Maquinas e
Equipamentos S.A. Alguns coeficientes relacionados com o conversor foram obtidos através
do ajuste entre os dados do modelo e os dados experimentais. O comportamento do modelo e

os coeficientes obtidos foram discutidos a luz das teorias existentes.
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Patenteado pela empresa Krupp em 1912, o uso de niquel e cromo como elementos de
liga nos agos representou um significante avango tecnologico no campo da engenharia.
Devido &s suas propriedades mecinicas e de resisténcia 4 corrosdo, seus inventores
imediatamente imaginaram que este material poderia ser empregado no setor de armamentos.
Entretanto outras caracteristicas e um grande potencial de desenvolvimento causaram um
impacto revolucionario na area de engenharia. Além da resisténcia 4 corrosio atmosférica, os
agos inoxidaveis sdo também resistentes a ataques quimicos de varios acidos e bases e com
certas composi¢des podem resistir a altas temperaturas e podem ainda ser soldados e
conformados mecanicamente.

Todas estas caracteristicas tornaram o ago inoxidavel um importante material de
engenharia.

O crescimento da produgdo de agos inoxidaveis no mundo, principalmente no
ocidente, refletiu a importancia destes agos na engenharia. A produgio de agos inoxidaveis
entre 1950 e 1985 passou de 1.000.000 para 8.000.000 toneladas™, o que representou, neste
periodo, um crescimento da produgéo de aproximadamente 6% ao ano, enquanto os agos nio
ligados e baixa-liga tiveram um crescimento de 3% no mesmo periodo . Até o ano 2000 a
produgio deve chegar a 18.000 toneladas‘” .

Inicialmente os agos inoxidaveis tinham altos teores de carbono e baixos teores de
cromo, mas devido a problemas de corrosdo intergranular foi necessario adotar a pratica de
descarburagio. Com baixos teores de cromo era possivel oxidar o carbono formando CO sem
oxidar significantemente o cromo. Isto é mostrado na figura 1, onde para uma pressio de CO
de 1 bar (zlatm) a 1700°C, um banho com 10% de cromo possui um teor de carbono de
equilibrio de aproximadamente 0,2% .

Entretanto, teores maiores de cromo passaram a ser necessarios, acarretando perdas
deste elemento. Como mostra a figura 1 para as mesmas condigdes de temperatura e pressio
de CO anteriores € um teor de cromo de 18%, o teor de carbono de equilibrio é cerca de
0,6%. Conseqiientemente a diminuigdo deste teor de carbono até 0,2% exige uma oxidagio
do cromo até 10%. Sendo assim, ao fim da descarburagdio, era necessario acrescentar liga
ferro-cromo com baixo teor de carbono para atingir o teor especificado de cromo,

encarecendo o processo.
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Figura 1- Equilibrio no sistema Fe-Cr-C-Q ¥

Entdo, a pressdo parcial de CO foi reduzida com a inteng¢do de favorecer a oxidagdo do
carbono sem promover a oxida¢io do cromo.

Com esta linha de raciocinio, a figura 1 mostra que é possivel descarburar um ago com
18% de cromo em 1700°C, & pressdo de CO de 0,1bar, até o teor de 0,08% de carbono.

Visando esta reducio de pressdo surgiram principalmente dois processos de
descarburagdo de agos inoxidaveis: 0 VOD (“Vacuum Oxygen Decarburization™) no qual a
pressdo € reduzida por vacuo e o AOD (“Argon Oxygen Decarburization”) no qual a pressio
parcial de CO é reduzida pela injegdo de gas argdnio 47,

Nos conversores do tipo AOD a mistura de oxigénio e gis inerte (argbnio ou

nitrogénio) pode ser soprada no fundo do conversor por uma ou mais ventaneiras que podem



estar posicionadas horizontalmente (AOD) ou com uma certa inclinagio em relagdo & vertical
( ASM - “Argon Secondary Metallurgy™).

Os processos atuais de descarburagdo de agos inoxidaveis sio geralmente divididos em
trés estagios"?.

Durante o primeiro estagio do sopro a relagdo em volume de O, e volume de gas inerte
deve ser 3:1 e o teor de carbono no banho deve atingir cerca de 0,3%. No segundo estagio a
relagdo de gases deve mudar para 2:1 e a concentragdo de carbono deve atingir entre 0,12 e
0,09% de carbono. Finalmente no terceiro estagio a relagdo deve ser 1:2 e o teor de carbono
deve chegar até o especificado, que é em torno de 0,02%.

No entanto estes procedimentos geralmente sdo desenvolvidos através de tentativa e
erro € sdo aplicaveis para uma determinada composi¢io quimica e temperatura. Caso o metal
a ser vertido ao conversor esteja fora das especificagdes, o procedimento pode tornar-se
inadequado.

Neste sentido, um modelo matematico baseado em fundamentos termodindmicos e
cinéticos pode ser uma ferramenta muito Wtil, possibilitando uma previsdo da descarburacio
antes do metal ser transferido ao conversor. '

Com o auxilio do modelo matematico pode-se escolher adequadamente os parimetros
do sopro (vazdes, relagdes O/gas inerte, etc) de tal forma que as perdas, principalmente de
cromo, sejam minimizadas, evitando-se as etapas de redugdo da escoéria e de corre¢io de
composi¢do com adigdes, aumentando a produtividade .

Assim foi constituida uma parceria entre a Escola Politécnica da Universidade de Sdo
Paulo e a Empresa Voith Maquinas e Equipamentos S.A., que possui um conversor ASM e
produz = 250 toneladas de ago inoxidavel por més, para que fosse implementado um modelo
matematico de descarburagdo de agos inoxidaveis, no qual a empresa Voith Méaquinas e
Equipamentos S.A. participa com sua experiéncia em descarburagiio, com o fornecimento de

dados industriais e com dados dimensionais de seu conversor.

2) Opjetivos

O presente trabalho tem como objetivo a implementa¢io de um modelo matematico
que descreva os teores de carbono, cromo, silicio, manganés e oxigénio e a evolugio térmica

de um banho de ago inoxidavel ao longo do seu periodo de descarburagio.



Os resultados do modelo matematico serdo comparados com dados industriais,
coletados no conversor ASM do departamento de Fundigio da empresa Voith Maquinas e

Equipamentos S.A.

) Rovisiio Biblingeif

Neste item serdo descritos os modelos de descarburag@io de agos inoxidaveis propostos
na literatura. A descricio serd feita de forma cronolégica, seguindo-se de uma discussdo

envolvendo diversos aspectos observados.

3.1) Modelo de Assai e Szekely. **1974.

Assai e Szekely ®® propuseram que, durante a inje¢do da mistura oxigénio e argdnio,
a concentra¢do de cada elemento de liga no banho metalico pode ser calculada estabelecendo-
se um balango entre duas forgas motrizes:

a) Uma direciona o sistema ao equilibrio.

b) Outra, que aparece devido ao suprimento de oxigénio ao banho, direciona o

sistema para longe do equilibrio.

Dados experimentais de Tamamoto apud Assai e Szekely® mostram que, em uma
banho contendo carbono e oxigénio, as concentragdes destes elementos sempre estio em
excesso com relagdo ao equilibrio. Esta idéia esta sendo representada na figura 2. A linha
tracejada, que indica as concentragdes assumidas ao longo do tempo durante a descarburagio,
enquanto a linha continua representa as concentragdes do equilibrio C+O =CO.

Se em um determinado momento, indicado pelo ponto 1 na figura 2, a injegdo
oxigénio for interrompida, o sistema tendera a alcangar o equilibrio através da linha L-N.
Observe que a linha LN estd em posi¢gdo de 45° , devido a estequiometria da reacdo
C+0 =CO.

Caso a reagfio quimica nfio ocorresse, as composi¢des caminhariam sobre a retaLK

conforme se injeta oxigénio no banho.
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Figura 2 - “Caminhos” percorridos pelas concentragdes reais e de equilibrio de carbono ¢

oxigénio ao longo do tempo.

O “vetor L-N ” representa a for¢a motriz em diregdo ao equilibrio, enquanto o “vetor
L-K” representa a for¢a motriz que tende a afastar o sistema do equilibrio devido a constante

injegdo de oxigénio.Assai e Szekely &

assumiram que caminho tracejado ( concentragdes
reais dos elementos ao longo do tempo ) pode ser descrito, em qualquer momento, pela soma
destas duas tendéncias.

Neste modelo, Assai e Szekely &9

propdem que a velocidade de reagdo envolvendo
cada elemento (oxigénio, carbono e cromo) é proporcional a diferenga entre concentragfio
instantinea do elemento no banho e uma concentragio deste mesmo elemento que obedeca o
equilibrio termodinimico. E importante notar que nfo foi proposto nenhum mecanismo
detalhado de como as reagdes de redugio e oxidagdo ocorrem.

As equagdes utilizadas neste modelo estdo descritas a seguir.

Equacdes Cinéticas

dc,
do

=1(C, =Co)+SIW _ (1)



dC,
dé

dC,, :
0 ~1Co =Ce) ...

=1(CC* "Cc) ..... (2)

Onde:
Cj': .concentragio de equilibrio do elemento j (% peso);
C;,i: :concentragdo do elemento j no instante inicial (% peso);
S : taxa de injegdo de oxigénio (kg.s™);
0: tempo (s),
W: massa do banho (kg) e
I: coeficiente de transferéncia de massa (s™).

A partir das equagbes abaixo pode-se calcular os fluxos de CO e O; que reagem com
Cr.

Ngo =(dC, /dO) M. ....(4) No o = %(dCC, [dO) M, ....(5)

onde:
M: massa atdmica do elemento (g);

N;: fluxo molar de j para dentro do sistema (mol.s™ kgge™);

Equacédes termodindmicas

C+0=CO0(g....{1} K\ =Pyfa,a, . .. .. (©6)
2.Cr+3 0=Cry05(5).....{2} K, =ae, [a a . ..(1)

log K, =1017/T +2,14 ...... 8
log K, = 44040/T —19,42 ... (9)

Onde:

ac=f.Cc;

acr= fa.Cer ;

a0="10.Co €

acno3=1.
Os coeficientes de interagio podem ser calculados por Chipman apud Assai e

Szekely® :



e =-158/T +0.038 .....(10)

e¢ =358/T .....(11)

1
e(cfr :(MCr/MC)'eg +ﬁ(MC _MCr)/MC (12)

logf,=es Cg,......... (13)
log f.=ei Co, +e5Co...... (14)
log fo, =e5, Co......... (15)

Onde:
C : concentragdo do elemento (% peso);
M: massa atdmica do elemento (g);
a: atividade henriana;
f: coeficiente de atividade henriana;
T: temperatura (K) e
Pco: pressao parcial de CO (atm) .

Balanco de massa

[0 =(Co =)+ My M) Ce, ~Co)+ 5 Mo M Cory = Co) ... (16)

Onde:
Cj.: :concentragdo de equilibrio do elemento j (% peso);,
C;,i: :concentragio do elemento j no instante inicial(% peso);
S : taxa de injegdo de oxigénio (kg.s™);
W: massa do banho (kg) e
I: coeficiente de transferéncia de massa (s™).
Pressdo de CO
P, = 1 Neo Pt....(17)
Ny, + ENCO +N,-N, .,
Onde:

N;: fluxo molar de j para dentro do sistema (mol.s™ kgry™);
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Pt : Pressdo total (atm);
g : gas inerte e

0,,Cr : oxigénio que reagiu com Cr.

As equagdes acima foram solucionadas através de um método numérico, no qual se
definiu um intervalo de tempo At para cada interag@o.

Conhecendo-se as concentra¢Ges iniciais, calculam-se, através das equagdes acima, as
variagdes das concentragdes dos elementos de liga apos um certo intervalo de tempo At.

Através do conhecimento das entalpias de cada reagdo € possivel calcular também a
varia¢do da temperatura do banho apds cada intervalo de tempo At e usar esta temperatura
para o calculo dos diversors parametros no proximo intervalo At e assim sucessivamente.

No coeficiente de transferéncia de massa I, defindo na equagdes 1,. 2 e 3, estio
contidas todas as etapas de transferéncia de massa, portanto o valor de I deve ser obtido para

cada reator e suas condi¢Ges especificas.

A figura 3 mostra alguns resultados obtidos através do modelo de Assai e Szekely® ao
lado de alguns dados experimentais. |

el ol A e ~feoco
TS . {isoo
Rt AN - 800 5
o~ | ol I
ol for SRR
6 A4 LS
5L a2 isoo
14 Q

e 5 6 15 20 25
| Tempo (min) e

Figura 3 - Variagdes de %Si, %Cr, %C ¢ Temperatura ao longo do tempo
apresentados por Assai e Szekely  para uma corrida de 40t.
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3.2) Modelo de Fruehan. ? (1976).

No processo de descarburagdo de agos inoxidaveis, o carbono é preferencialmente
oxidado em relagdo ao cromo pois o CO formado ¢ diluido pelo gas argbnio. A reagdo global

sera;

Cr203 + 3 C (g —» 2Cr Fe) T 3CO (g).....{3}

G3)

Segundo Fruehan™ varios dados experimentais mostraram que o processo de

descarburagdo de agos inoxidaveis no processo AOD ndo é determinado apenas pelo
equilibrio da reagdo acima e que a seqiiéncia de reagdes e a cinética devem ser consideradas
no desenvolvimento de um modelo para este processo.

Fruehan® injetou misturas de O,-Ar em um cadinho raso de 7,5 cm de altura
contendo ago inoxidavel e verificou que ocorrem reagdes na zona da ventaneira, através das
quais o cromo ¢ oxidado muito mais rapidamente do que o carbono. Isto o levou a conclusio
de que, na zona da ventaneira, muito do oxigénio é consumido pelo cromo e que o oxido
Cr;0; formado sobe juntamente com as bolhas e oxida o carbono pela reagio {3}. O Fe
também ¢ oxidado na zona da ventaneira, mas é rapidamente reduzido pelo cromo. Watanabe
e Tohge apud Fruehan® em seus estudos chegam a mesma concluséo.

 Portanto o modelo de Fruehan ® admite que praticamente todo oxigénio que entra no
conversor € consumido pelo cromo formando Cr,Os. Este 6xido de cromo caminha junto as
bolhas de gas até o topo do conversor e durante o percurso, é reduzido pelo carbono.

A taxa de reagfo de redugfo é assumida como sendo controlada pela transferéncia de
carbono no interior do liquido até a interface metal liquido-gas. Admite-se também o
equilibrio instantineo nesta interface, portanto pode-se escrever:

__d(‘:c) = —a[%C - (%C),]....(18)

Onde:
a : coeficiente de transferéncia de massa de carbono no liquido (s™);
%C : teor de carbono no seio do liquido (% peso);

%Ce: teor de carbono no liquido junto a interface metal liquido-6xido (% peso) e

t: tempo (s).
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Escrevendo-se a equagdo de equilibrio para a reagdo {3}, adotando-se atividade do

oxido de cromo como sendo unitaria e isolando-se (%C), tem-se:
_ [a., ]% lOch

(nC), =—"F—— .. 19
Keq% MpycFeo 1

Onde:
ac : atividade do cromo referente ao estado Raultiano;
M;: massa molecular do elemento i (C ou Fe) (g);
vi: coeficiente de atividade Raoultiano do elemento I
Pco: pressdo parcial de CO (atm) e
Keq: constante de equilibrio da reagdo {3}.

Para o célculo da pressdo de CO tem-se:

P, :—NCO—P ..... (20)
No +N,

Onde:
N;: Fluxo molar do gas i para o interior da bolha (mol.s™) e

P: Pressdo total dentro da bolha (atm).

O fluxo Ny, € determinado pelas condi¢des da injegdo de gases. O fluxo de CO
para o interior da bolha Nco pode ser relacionado com a quantidade de carbono

eliminada do banho:

d(%C) 1072 W
NCO = (d ) ..... (21)
¢ M,

Onde:

W : Massa do banho liquido (kg);

Mc: massa molecular do carbono (g);

Nco: Fluxo molar do gas CO para o interior da bolha (mol.s™) ;
t: tempo (s) e

%C : teor de carbono no interior do liquido (% peso).
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Substituindo-se o fluxo de CO (Nco) da equagio (21) na equagdo (20) e substituindo-

se a pressdo parcial de CO da equag#o (20) na equagdo (19) tem-se:

(Laa VPP desc)

)
) % dt
dC) _ o+ Ked " Mt ]....(22)
@ 102 d(%C)
WNoe =2 )
c f

Esta ¢ uma equagio diferencial ndo-linear que pode ser resolvida numericamente para
um conjunto de condi¢des de contorno dado.

Deve-se notar que, se a taxa de oxidagdo do carbono for controlada por algum outro
mecanismo que seja de primeira ordem em relagdo a concentragdo de carbono, a equagio
acima ainda ¢é valida

E importante lembrar que neste desenvolvimento est4 implicita a hipétese de que
sempre existe uma quantidade de 6xido de cromo suficiente para oxidar o carbono. Com altos
teores de carbono héa uma grande forga motriz para o transporte de massa de carbono do
interiror do liquido para a interface metal liquido-gas. Neste caso, a taxa de reagdo de
oxidag¢do de carbono é controlada pelo fluxo de oxigénio que entra no reator. A equagio

abaixo relaciona a taxa de descarbura¢do em altos teores de carbono.

d(%C)  2ZM:N,
dt 107w

Onde;:

Noz: Fluxo molar de oxigénio injetado no conversor (mol.s™).

Portanto a taxa de descarburagio sera dada pela equagdo (22) ou (23) adotando-se
aquela que resulta na menor taxa (determina a etapa controladora).

Observa-se que o Si presente nos agos inoxidaveis durante a descarburagdo é oxidado
quase que totalmente logo nos primeiros instantes do sopro®. Desta forma, levando-se em
conta o A%Si que foi oxidado e sabendo-se a vazdo de oxigénio, pode-se calcular o tempo

necessario para a oxidagio. Deduzindo-se este tempo do tempo total de sopro, tem-se:
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{ = t(sopro) 102 WA%Si .
= ——— (24
MSiN02

Onde:
t: tempo de sopro apos a oxidagdo de silicio (s);
t(sopro): tempo total de sopro (s) e

A%Si: teor de silicio oxidado (%).

Todo o 6xido de cromo que ndo é reduzido pelo carbono é considerado como

acumulado na escéria e pode ser calculado por:

4MCrf

-2
wvoCre Mad oy 107XH
3IW x10 2M

x [Nt (%C, —%C))] ....(25)

¢
Onde:
A%Cr: teor de cromo acumulado na escoéria (% peso),
f: fragdo de oxigénio que oxidou o cromo, e

W: massa do banho metalico (kg).

O fator f que aparece nesta Gltima equag#o representa a fragdo de oxigénio que oxidou
o cromo. Estudos experimentais de Elliott apud Fruehan® mostram que a oxidago de cromo
¢ cerca de 10 vezes maior do que a oxidagdo do Fe e portanto £=0,9.

Outra hipétese deste modelo ¢ a quantidade de que o oxigénio que entra em solugio é
desprezivel em comparagéo ao oxigénio envolvido nas reagdes de oxidagio.

Este modelo, apresentado por Fruehan,® representa uma avango em relagdo ao

(8-9)

modelo de Assai e Szekely™™, no qual ndio se consideram os mecanismos de descarburagio

ao longo do tempo. Isto torna o modelo de Assai e Szekely®?

uma “caixa-preta” na qual
sabe-se as entradas e pode-se calcular as saidas, mas ndo se entende o que ocorre no seu
interior.

Por outro lado, o modelo de Fruehan® propde os mecanismos pelos quais ocorrem a
oxidagdo do cromo ( nas ventaneiras ) e a oxidagfio do carbono (ao longo da subida das bolhas

com Oxido de cromo).
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Figura 4 — Resultados de teor carbono comparando-se com dados industriais
apresentados por Fruehan®
C: concentragdo de carbono (%) e Co: concentragio inicial (%)

A figura 4 mostra alguns resultados de teores de carbono calculados por Fruehan® e

experimentais de duas corridas.

3.3) Modelo de Deb Roy e Robertson. ? (1978).

Este modelo foi baseado no modelo de Fruehan®, no qual a maior parte do oxigénio
que entra no reator imediatamente reage com o cromo formando o 6xido Cr;03, que sobe
juntamente com as bolhas de gis. Durante esta subida o carbono do banho metalico difunde-
se para a interface metal liquido-gas, reduzindo o 6xido e formando CO gasoso. Este gas entra
na bolha e o cromo € liberado para o banho metalico. Portanto neste modelo a principal reagdo

¢é a mesma do modelo de Fruehan™ :

Cr,0;+3C (Fe) —» 2Cr &) +3CO () veeennrnee {3}
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Na figura 5 tem-se uma representagio grafica do que foi dito.

C A Banho Metalico
Cc
Pelicula de Cr;0;
Cco
L & ; == Lk Ccr
| . = >

Sral e T Disténcia

C+Cr03=CO + Cr -

figura 5 — Desenho esquematico mostrando a pelicula de 6xido de cromo ao redor bolha de gés e os perfis de
concentracdo de gas CO dentro da bolha e de oxigénio, cromo e carbono no metal liquido.

Como mostra a figura 5, pode-se observar a presenga de um gradiente de concentragio
de CO dentro da bolha. Portanto ao contrario do modelo de Fruehan™ este modelo considera

a resisténcia ao fluxo na fase gasosa.

(5-6)

Os autores™™ utilizaram a teoria da penetragio"'® para estimar o coeficiente de

transferéncia de massa de CO na bolha de gés . Assim sendo, a equagio para o fluxo de massa
de CO para dentro da bolha sera:

co ;
— HCOkg (Pco _Pcol) + Pc l

RTP PO Jeo ....(26)
t

t

Cco

Onde:
Jco: fluxo de CO para dentro da bolha (mol.(cm®.s) *);
Oco : coeficiente de corregdo para altas taxas de transporte de massa,
k"% coeficiente de transferéncia de massa de CO dentro da bolha gasosa
(em.s™);

Pco" pressdo parcial de CO no gs junto a interface metal liquido-gés (atm);
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Pco” Pressio parcial de CO no interior da bolha (atm);
R: constante universal dos gases (atm.cm®.(K.mol) ') e

T: temperatura (K).

As equagdes de fluxo de cromo e carbono s3o:

Je

r = kzcr(CCrl _Ccri) ----- (27) Je =k (CCI - Cci) ....(28)
Onde:
| Jer :fluxo de cromo do interior do liquido para a interface (mol.(cm?.s) );

Jc:fluxo de carbono do interior do liquido para a interface (mol.(cm?.s)™);
k™ : coeficiente de transferéncia de massa de cromo no liquido (cm.s™);
k© : coeficiente de transferéncia de massa de carbono no liquido (cm.s™);
Cc' : concentragio de cromo no liquido (mol/em?);
Cce' : concentragdo de cromo no liquido junto interface metal liquido-gas
(mol/ecm?);
Cc' : concentragdo de carbono no liquido metal liquido-gas (mol/cm®) e
Cc" concentragdo de carbono no liquido junto a interface metal liquido-gés

(mol/em?).

O oxigénio pode ser dissolvido imediatamente no banho metalico quando entra no
conversor ou pelo fluxo de oxigénio a partir da interface das reagdes de redugdio. Porém, o
modelo de Deb Roy e Robertson ) considera apenas o Gltimo fluxo. Portanto tem-se a

seguinte equagdo de fluxo para o oxigénio:
Jo=k’(C, ~C,") ....(29)

Onde:
Jo : fluxo de oxigénio do interior do liquido para a interface metal liquido-
oxido (mol.(cm®.s) );
k: coeficiente de transferéncia de massa de oxigénio no liquido(cm.s™);

Co :concentragdo de oxigénio no interior do banho liquido (mol/cm®) e
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Co" concentragio de oxigénio no metal liquido junto & interface i uido-gas
¢ g q J q

(mol/cm?).

A hipotese de que existe equilibrio na interface gas-metal liquido foi utilizada por
Fruehan @ e também ¢ utilizada por Deb Roy e Robertson ©.
Pode-se, neste momento, escrever algumas equagBes de conservacio de massa

baseadas nos fluxos de cada elemento:

—JC,=§(JC—J0) ..... (30) Jcoz‘]C-----(31)

Robertson e Deb Roy™ dividiram o conversor em diversos estagio (“fatias”). Desta
forma, sabendo-se a area de interface de reagio em cada “fatia”, pode-se calcular, em cada
estagio, os fluxos, e por conseguinte as massas que foram trocadas entre as trés regides
consideradas ( banho metalico, interface e bolha ). Os fluxos de massa sdo considerados
variaveis ao longo da altura do conversor devido as condigdes locais (principalmente pressdo
de CO em cada altura). Fruehan” ndo considerou tais diferengas, e portanto utilizou uma
equagdo global para toda altura do conversor.

A idéia basica do modelo de Deb Roy e Robertson®™ ¢ calcular os fluxos de massa em
cada altura, em um certo intervalo de tempo, soma-los e fazer um balango de massa, que
fornecera uma nova composi¢do do banho no final do intervalo. Durante cada intervalo de
tempo, a composigdo do banho foi assumida constante para facilitar o calculo dos fluxos de
cada elemento.

Desta forma tem-se a evolugdo das composigdes ao longo do tempo de sopro.

A figura 6a ilustra esquematicamente a idéia de diversos estagios (“fatias”) dentro do
conversor. A figura 6b destaca um dos estagios da figura 6a. Enquanto a figura 6c ilustra os

fluxos que ocorrem em uma das bolhas do estagio da figura 6b.
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4 figura 6b — Detalhe de figura 6¢ - Fluxos de C, Cre
estagios no conversor. um do estagios. CO que existem ao redor de
uma bolha.

A figura 7 ilustra a seqiiéncia de calculos. A figura 7a mostra que foram calculados
todos os fluxos de massa em cada estagio, o indice i representa o elemento em questio
(C, Cr, O, CO). Estes fluxos sdo somados em toda a altura do conversor. A figura 7b
mostra o novo calculo dos fluxos apés se fazer o balango de massa e calcular as novas
composi¢des quimicas a partir da somatéria de fluxos calculados em 7a. A figura 7¢

mostra o calculo dos fluxos no instante seguinte (t +At).

t=0 t=t+At

Figura 7 — Esquema de célculo utilizado por Deb Roy e Robertson . J; (mol.s") indica a quantidade do
elemento i que reagiu em cada estagio durante um intervalo de tempo At. h indica o mimero total de estagios
em que o conversor foi dividido.



20

A concentragdo dos elementos na interface metal liquido-gis é necessaria para o
calculo dos fluxos. Esta concentragio deve ser obtida das relagdes de equilibrio
termodindmico, pois foi assumido o equilibrio local na interface metal liquido-gas.

Sendo a constante de equilibrio dada por:

keq = Peo-ac,

Qc-Acpo,

Necessita-se do valor da atividade do 6xido de cromo junto a interface metal liquido-

gas. Como o limite de solubilidade do 6xido de cromo em escérias com basicidade menor que

1,7 (que geralmente sdo usadas) € aproximadamente 5% ® considera-se que a sua atividade é
unitaria.

Porém isto significa que sempre haverd oxigénio disponivel na forma de 6xido para

reagir com o carbono que migrou do interior do liquido para a interface, o que nem sempre é

verdade. Em altos teores de carbono ( inicio do sopro), este reduz todo 6xido de cromo antes

69 pio mencionam como este

que a bolha consiga atingir a superficie do banho. Os autores
problema foi abordado.

No modelo de Robertson e Deb Roy® considera-se que o silicio € o manganés, assim
como o cromo, sdo oxidados na regido das ventaneiras, sobem juntamente com a bolha de gas
e s@o reduzidos pelo carbono.

Quanto as fragdes de cromo, silicio e manganés que sdo oxidadas na ventaneira ,
Roberstson e Deb Roy™ ponderam que néo existem informagdes suficientes sobre esta regido
dentro do AOD e portanto consideram a hipétese de que o oxigénio que entra no reator reage
com os elementos dissolvidos (Cr, Mn e Si) proporcionalmente as suas respectivas
concentragdes molares. Mas ndo existe nenhuma evidéncia experimental que confirme tal
hipotese.

Este modelo também considera a variagdio de temperatura, sendo que isto é feito
através de um balango de energia envolvendo as quantidade reagidas ao fim de cada intervalo
de tempo, as entalpias de reagéo e as perdas por radiagio e condugio.

A escoria ndo ¢ tratada neste modelo pois considera-se que a area de interface de
reagdo metal-escoria € muito pequena quando comparada com a area de reagio na interface

metal liquido-gas, portanto ndo deve influenciar significativamente na cinética do processo.
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A tabela 1 traz alguns resultados do modelo matematico apresentados por Deb Roy e

Robertson®, além de alguns dados industriais.

Tabela 1 - Resultados apresentados por Deb Roy e Robertson® juntamente com dados experimentais

Corrida | instante | Experim. %C %Cr |Temp.(K)| % Si
/modelo

I experimental 0.41 16.90 1923 | ...

modelo 0.371 17.036 1919 0.115

I experimental 0.12 16.70 1998 | ...

A modelo 0.163 16.471 1997 0.071
II experimental 0.047 16.45 2003

modelo 0.083 16311 1994 0.063

I experimental 0.50 16.70 1948 | ...

modelo 0.368 16.967 1931 0.154

II experimental 0.19 16.55 1975 | ...

B modelo 0.184 16.540 1995 0.101
I experimental 0.027 15.91 2008

modelo 0.038 16.117 2019 0.073

1 experimental 0.23 17.35 1963 | ...

modelo 0.252 16.998 1973 0.082

II experimental 0.13 17.10 1993 | ...

C modelo 0.169 16.695 1998 0.065
m experimental 0.037 16.57 2013 | .

modelo 0.062 16.437 2005 0.054

I experimental 0.45 17.14 1933 | ...

modelo 0.306 17.296 1952 0.116

II experimental 0.14 16.78 1983 | ...

D modelo 0.119 16.687 2032 0.072
111 experimental 0.047 16.31 1998 | ...

modelo 0.032 16.330 2037 0.056

I experimental 041 16.11 1913 | ...

modelo 0.356 16.424 1919 0.113

II experimental 0.11 15.85 2003 | ...

E modelo 0.139 15.752 2008 0.063
III experimental 0.041 15.53 2013

modelo 0.048 15.452 2011 0.050

| experimental 0.42 17.53 1923 | ...

modelo 0.354 17.226 1934 0.116

1 experimental 0.16 17.19 1993

F modelo 0.152 16.622 2011 0.073
m experimental 0.049 17.05 2023 | ...

' modelo 0.048 16.233 2012 0.056

Obs. Os instante I, I1 e I se referem ao momento final da etapa em que a relacio entre a vazdo de oxigénio e
vazo de argbnio € 3:1, 2:1 e 1:1 respectivamente, ou seja, o final de cada etapa de sopro.
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3.3.1) Modelos de coeficientes de transferéncia de massa.

Uma das mais antigas teorias para a determinacgdo de coeficientes de transferéncia de
massa entre dois fluidos ou entre um solido e um fluido é a teoria de Lewis e Whitman apud
Geiger e Poirier ¥, que sugeriram que ha uma pelicula ou filme do fluido sem turbuléncia,
continuamente exposta por um lado ao fluido da mesma fase considerado homogéneo devido
ao efeito de correntes de convecgdo e turbuléncias e por outro lado 3 outra fase.

Esta pelicula ndo se movimenta no sentido do transporte de massa, mas apenas
perpendicularmente ao fluxo. Supde-se ainda, que a pelicula representa a maior parcela

resisténcia ao transporte de um componente A , como mostrado na figura 8.

Ca’ | ??f o
~] O

t

Figura 8 — Modelo do filme fino efetivo.

A transferéncia de massa se da puramente por difusdo atdmica ou molecular através do
filme. A mudanga de concentragio de Ca. até C,’, é considerada em estado estacionario.

Sendo o coeficiente de transporte de massa (k) definido por:

SluxoA=k(C," -C,.)....(33)

E sendo a equagdo de fluxo:

0
SfhuxoAd=—-D dcd _  pCa —Cua) (34)
dx 5
tem-se:
k =% ....35)
Onde:

D ¢ a difusividade de A na pelicula
0 : espessura do filme efetivo

C: concentragdo molar
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Entretanto, foi verificado que nos estgios iniciais, a interface entre os fluidos sio
instiveis com o tempo, ¢ que um dado elemento fluido ndo permanece muito tempo na
interface.

Entdo Higbie apud Geiger e Poirier !, propés um modelo que descreve o contato
entre dois fluidos, no qual é assumido que uma particula de um fluido fica exposta ao fluido
da outra fase por um tempo t, que é muito curto. As particulas estdo sujeitas somente ao
estado ndo-estaciondrio de difusdo ou “penetragio™ pelo transporte de material durante o
tempo de contato t com a outra fase. Esta particula é considerada homogeénea antes do

contato, estagnada durante o contato e homogénea apds o contato. A figura 9 mostra esta

situacio.

CratACa
>
CAO _ CAno
E 1
ase Fase 2
CAO a _ CAoo
\ CAou

Figura 9 - Diagrama da movimentagdo de uma particula do fluido na
teoria da penetrago.

Através deste modelo de como a transferéncia de massa occorre no sistema, obtém-se

a seguinte expressdo para o coeficiente de transferéncia de massa k-

k= 2\/51 ..... (36) kaD ....(37)
.

Nas teorias do filme fino efetivo e da penetragio, a dependéncia de k com relagiio a D

¢ diferente como foi visto. Experimentalmente, tem-se encontrado:
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Portanto se D ¢ alto ou a taxa de renovagdo da superficie € baixa t € baixo e o valor de
n se aproxima de 1. Se a taxa de renovagio ¢ alta ou D é baixo, t é alto e o valor de n se
aproxima de 0,5.

Deb Roy e Robertson™ utilizaram em seu modelo o valor n=0,5.

Neste caso pode-se escrever:

Onde:

ki' : coeficiente de transferéncia de massa do elemento i na fase i
k* : coeficiente de transferéncia de massa do elemento k na fase j;
D;' : difusividade do elemento i na fase j;

D :difusividade do elemento k na fase j;

Sabendo-se da literatura as difusividades e pelo menos o valor de um coeficiente,
obtém-se os demais coeficientes de transferéncia de massa para os outros componentes.

O coeficiente de transferéncia de massa é praticamente independente da taxa de
transferéncia quando esta assume valores reduzidos. Entretanto, 4 medida em que as taxas de
transferéncia de massa aumentam, os perfis de concentragdes junto a interface sdo
modificados, e neste caso, o gradiente de concentragdes na interface também, alterando o
fluxo difusivo. Desta forma deve haver uma corregdo para o coeficiente k para que ele seja
valido para qualquer taxa de transferéncia de massa. Segundo Bird *”, para o cilculo da
correcdo do coeficiente de transferéncia de massa pode-se usar a expressdo:

2

0=>10-erf 2)_‘.exp(_ @
P r

.....(40
— ) .....(40)
2J
Q—T.....(ﬂ)
Onde:

J: fluxos através da interface;

0: fator de corregdo do coeficiente de transporte de massa;
k: coeficiente de transferéncia de massa

Erf': fungdo erro de Gauss.
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3.4) Modelo de Wijk e Sjoberg ® (1992).

Neste modelo a mesma idéia de oxidagdo dos elementos de liga na regidio das
ventaneiras e posterior redugo destes oxidos pelo carbono durante a subida da bolha de gases
foi utilizada , entretanto o autor nio faz nenhuma referéncia a Fruehan®ou a Robertson e Deb
Roy 9 |

O modelo divide o conversor AOD em duas partes: A zona das ventaneiras que é a
regido proxima a entrada dos gases no conversor e zona metal-escoria que ¢ a regifo onde
existe uma mistura do banho metalico com os 6xidos formados na regidio da ventaneira.

Q

Na zona das ventaneiras os autores levam em conta a oxidagio de Cr, Si, Mn, C ¢

Fe, diferentemente do modelo de Robertson e Deb Roy®® que considera apenas oxidagdo de
Si, Mn e Cr.

Na zona metal-escoria ocorre a difusdo do carbono para a interface metal liquido-gas
e a redugdo dos Oxidos presentes nesta interface.

Além disso o autor também considera que uma parte do oxigénio que & injetado no
conversor ndo € usado em nenhuma oxidag#o e fica dissolvido no banho, sendo que este teor ¢
determinado pela superoxidagio da escoria.

Sendo assim o oxigénio para oxidagdo dos elementos supra citados pode ser escrito

como:

2.F, At
Op =[=22"74 A0, ....(42)

Onde:
Oto: nimero de moles de oxigénio disponivel para oxidagdo;
Fop: taxa de injegfio de oxigénio no conversor (mol/s);
AOsor: variagdo de oxigénio dissolvido (mol) e

At: intervalo de tempo (s).

Para a determinacdo das quantidades de C, Cr, Si, Mn, C e Fe que oxidam na zona das
ventaneiras, o autor define uma forga motriz hipotética. A reagdo genérica de oxidagdo pode

ser escrita por:
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[Me]+[0] > MeO {4}

Para as condigdes de equilibrio, tem-se:

AGS, =—RT.InK“y, = —RT.In—2eo_ __(43)

Ay A,
[ aMeO ameO
AG,, =AGy, + RT.In—"2—=RT.1n P (44)
a,, .po/f K“ve.ay, PG}

Onde:
AG’Mme: variagdo da energia livre de Gibbs para a reagdo {4} no estado padrio,
AGwe: variacdo da energia livre de Gibbs para a reagdo {4},
R: constante universal dos gases;
T: temperatura,;
K*W\e: constante de equilibrio para a reagio {4};
a;: atividade Raoultiana do componente i (Me e MeO) e

PO;: pressdo parcial de oxigénio.

A forga motriz hipotética foi definida como:

' AG,,
MGy, = exp(——2¢).....(45)

tem-se:

Onde:

K. = a0

Me }/

2
aMe P O,
Para cada um dos elementos oxidados escreve-se uma equagdo semelhante:

Keqc.a . %
AG., :P—°p°’.....(47)

co
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Kequ .aé/f ‘PO%
AG[, = % 2 ....(48)
acfzo1
.Kvean.amn.f)oll2
AG,, = L .....(49)
Ao
, K% .a!f .P(;/:
AGSi = —1/2_ . (50)
Qsi0,
K Fe dp, _Po}é
AG,, = = ....(51)
Are0
Onde:
K*;: constante de equilibrio para a oxidagdo do elemento i (Fe, C, Cr, Si e
Mn);
a;: atividade Raoultiana do componente i (Si, C, Cr, Fe, Mn, SiO;, Cr;03;, MnO
eFeO)e

AG’;: forga motriz hipotética devido & reagio de oxidagdo do elemento.

Pode-se definir um AG’total como a soma dos AG’de cada elemento:
AG,,., = AG. + AG,, +AG;,, + AGg + AGy, ....(52)

A fragio de oxigénio consumida para cada elemento é dada pela fragio de forga motriz
hipotética de cada elemento em relagiio a soma, ou seja:
AG,

OMe = ﬁ ‘Otatal """ (53)

tot

Onde:

Owme: fragdo de oxigénio usada na oxidagfio do elemento Me.

Aparentemente a definigdo desta for¢a motriz parece bastante arbitraria e nio envolve
qualquer fundamento termodindmico bem definido.

Enquanto este modelo propde um modo de calcular as fragdes de oxigénio que reagem
com cada elemento, 0 modelo de Robertson ¢ Deb Roy®® considera estas fragcdes como
proporcionais as concentragdes molares dos respectivos elementos, como mencionado

anteriormente.
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Na regido chamada pelo autor de zona metal-escéria havera a difusdo de carbono para
a interface liquido-gas onde se encontram os 6xidos e entdo o carbono os reduz. Sendo que o
fluxo molar de carbono do interior do metal liquido para a interface metal liquido-gas é dado
por:

0,
n ——tmPn ACH] oy
100M,  dt

Onde:
Vm: volume de metal liquido;
Pm: densidade do metal liquido;
Mc:massa molecular de carbono;
t: tempo e
%C: teor de carbono.
O fluxo de carbono nc também pode ser escrito em fungio da diferenca entre as

atividades de carbono no interior do liquido € na interface.
Kooy . AK.p, a;

n. = 4.(% —-a,)= —A.ac.(l --£

100M 100.M,, ac

)...(55)

Onde:

Ai: area de interface de reagio;

ac: atividade do carbono na interface;

a.: atividade do carbono no interior do liquido e
Kc: coeficiente de transporte de massa no liquido.

Combinando estas equagdes e utilizando a regra da cadeia, tem-se:

0,
(d[A:C])h __ 4K a,.(1- Feon ).....(56)
dh U,V Po.eq

Onde:
h: altura media a partir das ventaneiras;
Pcop: pressdo parcial de CO na altura h;
Pcoeq: pressdo parcial de CO na interface metal liquido-gas e
Ug: velocidade de subida das bolhas.

A pressdo parcial de CO nas bolhas que est3o em uma altura h pode ser escrita por:
n
CO,h
= P

F con = Lot .....(57)
Neopt Piers
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Onde:
Pcop : pressdo parcial de CO dentro da bolha na altura h;
ncop : fluxo molar de CO na altura h;
Ninet: O fluxo molar de gas inerte na altura h e
Pion: pressdo total na altura h.
A medida em que a bolha sobe no metal liquido, seu volume aumenta devido ao fluxo
de CO e por conseguinte a area de interface gés-liquido. Considerando as bolhas esféricas, a
area de interface € proporcional ao volume de gas injetado elevado ao expoente 2/3
(Peo . ) RT

P,

tot.h

4,2V )0 =( ) ....(58)

Onde:

a : simbolo que significa proporcionalidade (nesta equagéo);
A;p : area de interface gas-metal liquido na altura h;

R : constante universal dos gases e

T: temperatura.

Os autores, apesar de ndo mencionarem em seu trabalho, estdo fazendo uma hipotese
muito importante: a area de interface gas-metal liquido ¢ igual a 4rea de interface de reagdo do
carbono com o 6xido, ou seja, a bolha em qualquer altura do banho e em qualquer tempo
estara totalmente “coberta” por uma capa de 6xidos. Isto ndo ¢ de todo verdadeiro, pois, a
medida em que a bolha sobe, a “capa” de oxidos diminui e a area superficial da bolha
aumenta.

No modelo de Robertson e Deb Roy' a area de interface de reagdo por unidade de
volume Av ¢ considerada constante tanto com relagfo 4 altura do banho, quanto em relagio a
temperatura.

Segundo Wijk e Sjoberg®, mantendo-se a temperatura e o fluxo molar constantes, o
aumento de 4rea de interface em uma dada altura h ser4 dado apenas como fungdo do
decréscimo de pressdo total.

A equagio final para prever a descarburagio em fungio da altura da bolha em um

dado instante € escrita como:



di%C)l, _ Fotny
( dh )h - a( Pwt.h
a=

30

'(nCO.h + nineﬂ )‘T)2/3 ‘aC (1 - 1 - nCO-h '(Patm + pm g(H - h))
P CO.eq (Moo p +Mipert)
..(59)
AT ( : ! )P, Ke . 60
gg tuy + n;zn ]—'ref Ug VM

Onde a ¢ o coeficiente total de transferéncia de massa, que depende da geometria e

tamanho do reator, e pode ser obtido através de dados experimentais.

Através da variagdo do teor de carbono € possivel calcular o oxigénio total envolvido

na oxidagdo de carbono no banho:

Onde:

Oc,n: massa de oxigénio total consumida pelo C e

OC.H -

d[%C], Vmp, 1
Oco j( )" 100 M,

Ocmy: massa de oxigénio total consumido C nas ventaneiras.

A figura 10 mostra alguns resultados deste modelo matematico apresentados pelos

autores juntamente com dados experimentais para comparago.
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Figura 10 — Resultados de temperatura, teor de carbono e eficiéncia de
remogdo de carbono (CRE) para uma corrida de 58 {2,
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Na figura 10 tem-se a curva da temperatura, curva do teor de carbono, ¢ um indice
chamado pelos autores de CRE, que € a eficiéncia de remogio de carbono em termos
percentuais, mas os autores ndo mencionam como este indice ¢ calculado. Ainda na figura 10
as curvas se referem aos dados obtidos pelo modelo e os “x” sio dados industriais.

Os modelos matematicos consultados de descarburagio de agos inoxidaveis em
conversores a oxigénio foram descritos. O proximo item apresentara uma descrigio detalhada
do modelo matematico implementado no presente trabalho, bem como da metodologia
empregada na coleta dos dados experimentais que serdo utilizados na comparagdo com os

dados do modelo.

4 ) Materiais e Metodos

Este item foi dividido em dois subitens. O primeiro contém uma descri¢io do modelo
matematico implementado para a descarburagdo de agos inoxidaveis em conversor a
oxigénio. O segundo item apresenta a metodologia empregada na coleta de dados

industriais.

4.1) Implementacdo do Modelo Matemadtico.

O modelo matemético implementado no presente trabalho baseou-se no modelo de
Deb Roy e Robertson®® por ser aquele que apresentou maior coeréncia com as evidéncias
experimentais presentes na literatura e com os principios fundamentais envolvidos.

O modelo de Wijk e Sjoberg'® possui caracteristicas semelhantes a0 modelo de Deb

Roy e Robertson, porém envolve algumas hipoteses que aparentemente nio estio bem

fundamentadas.

4.1.1) Hipéteses Consideradas

As hipoteses consideradas no modelo implementado no presente trabalho estio
descritas abaixo.
- Todo oxigénio que entra no reator é consumido, portanto nenhum oxigénio na

forma de O, deixa o reator;
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No caso de um sistema Fe-C-Cr, a maior parte do oxigénio que entra na regido das
ventaneiras € imediatamente consumido na oxidagdo de cromo. Tal afirmativa se
baseia nas evidéncias apresentadas por Fruehan®;

Para um sistema contendo Fe-C-Cr-Si-Mn, considera-se que uma fragdo de
oxigénio f é utilizada para oxidag3o de Cr, Si e Mn sendo que esta distribui¢do de
oxigénio para cada elemento € proporcional a sua fragio molar no metal liquido. A
quantidade (1-f) é considerada como sendo utilizada para a oxidagio de Fe;

Na medida em que os 0xidos sobem juntamente com as bolhas de gas inerte, o
carbono difunde-se para a regido de interface onde estdo estes 6xidos € os reduz,
produzindo CO, que entra na bolha. O metal reduzido difunde para o interior do
liquido;

Considera-se que na interface onde estdo os Oxidos existe equilibrio
termodindmico, ou seja, assume-se que a etapa controladora da cinética da reagdo
ndo pode ser a etapa de reagdo quimica;

Na subida das bolhas o liquido ndo sofre modificagdes de composi¢do quimica
durante um periodo At, mas a composi¢io da bolha sofre modifica¢des da pressdo
total e fragdo molar de gas CO no seu inteiror;

Enquanto ha 6xido de cromo na interface metal liquido-gas a sua atividade é
considerada unitaria;

A area de interface de reagdo por unidade de volume Av € considerada constante
em toda altura do conversor, durante todo o periodo de sopro,

Quanto as perdas térmicas, sdo consideradas apenas perdas por radiagdo através da
abertura do conversor e perdas por condugio através das paredes do conversor;

A temperatura da carga do conversor € assumida como sendo uniforme.

Os oOxidos que por ventura alcancem a superfice do banho sdo incorporados a
escoria;

A escoria é considerada apenas como receptora de 6xidos, portanto ndo contribui
para a recuperag@o de qualquer elemento de liga,

O oxigénio que se dissolve no banho origina-se apenas da interface onde se
encontram os 0xidos, ou seja, ndo se considera que algum oxigénio seja dissolvido

logo na entrada do conversor.
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- Apos a total redugio dos oxidos, as bolhas de Ar e CO continuam subindo até a
superficie do banho. Durante esta subida foi feita a hipétese de que na interface
gas-liquido existe o equilibrio termodindmico entre o carbono dissolvido no
liquido, oxigénio dissolvido no liquido e o gas CO contido dentro da bolha.

- As atividade dos 6xidos SiO,; e MnO foram consideradas unitarias.

As hipéteses apresentadas acima, permitem que as equagdes descritas no proximo item
fossem utilizadas para prever a evolugdo de composigdo quimica e temperatura durante o

processo de descarburag@o.

4.1.2) Equacionamento do Modelo Matematico.
Este item apresentara detalhadamente as equagdes utilizadas na implementagio do
modelo matematico. As equagBes foram classificadas em equagdes de fluxo de massa,
equagdes termodinimicas, equagdes de conservagio de massa e de energia.

a)Equagoes de fluxo de massa

Fluxo no Gas:
coq i 1 i
J =9C0kg M)(Pco — Feo )+Pco J -
Ci RTP P co .....(62)
) —(1-e;f3)-l ex (_(D2) (63
co \/; . P s )
A
®= kgcog 2?62)' ..... (64)
Onde:

Jeo: fluxo de CO através da interface metal liquido-gas (mol.(cm®.s)™);

Bco: fator de corre¢do do coeficiente de transporte de massa para altas taxas de
transferéncia de massa ;

Pco' presséo de CO dentro da bolha junto a interface metal liquido-gas (atm);
Pco" pressio de CO no interior da bolha (atm);

R: constante universal dos gases (atm.cm’.(k.mol) 1,

T: temperatura (K);
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P, pressdo total (atm),
k" coeficiente de transferéncia de CO no gas (cm.s™) e
Erf: fungdo erro de Gauss.

Fluxos no Metal Liquido:
Jo=kS(Cl -C) .. (65
Jo, =k (Ce,' =Cq,').....(66)
Ja=k"(Cs =Cg) ....(67)
Jin =" (Cp =Ci)) ....(68)
Onde:

Ji: fluxo de massa do elemento i (C, Cr, Si, Mn) (mol.(cm®.s)™);

ki": coeficiente de transporte de massa do elemento i no liquido (cm®.s™);

C/': concentragio molar do elemento i no interior do liquido (mol.cm®) e

Ci: concentragio molar do elemento i no liquido junto & interface metal

liquido-gas (mol.cm™).

Bradshaw e Richardson apud Deb Roy e Robertson ) obtiveram k,°=0,053 cm.s™.
Dessa forma, assumindo-se o modelo da penetragio para o coeficiente de transferéncia
de massa, os coeficientes de transferéncia de massa dos varios elementos nas duas fases (gis,

liquido) foram calculados através da relago abaixo:

Onde:
ki coeficiente de transferéncia de massa do elemento i na fase j;
D;" difusividade do elemento i na fase j;
k*: coeficiente de transferéncia de massa de carbono no metal liquido e

D;" difusividade de carbono no metal liquido.

A tabela das relagdes entre k' e ki© para os elementos i na fase j encontra-se no

apéndice 1
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b)Equagoes termodindmicas

Reagdes:
1/3 CI’203 + Q = 2/3@' + CO(g) ....................... {5}
1/28i0; +C=1/28i+COy.....covveereirei, {6}
MnQO +Q=m+CO(g) ................................ {7}

Expressoes das Constantes de Equilibrio:

i% i _ -13663
[%gﬂ”J?%%m%kb%mh%mﬂmmﬂW”
fod 1 1

fcoi =[12°°][16°°]. fo fe.exp.2.303(1056/T +2.131) ....(7T1)®
C,C¢ P P

(Pats)" By _ pcrmarorser (100

Pl feass,”

——P‘i’."fM"p 0 = [QCTEITE)  (73)©@

Fefemo

Onde:

i concentragdo do elemento i junto 4 interface liquido-gas (mol.cm™);
pi: densidade do metal liquido (kg.cm™);
fi: coeficiente de atividade do elemento i;
P\ porcentagem do elemento i junto 4 interface metal liquido-gas (% peso) e
ai: atividade Raoultiana do 6xido i (SiO2 e MnO).

Os valores de coeficientes de interagdo estdo no apéndice 1

c)Equagdes de conservagdo de massa

Je+J,=15J, +2J,+J,,....(74)
Jep =g ... (T5)
d)Equagdes de conservacdo de energia

Foi realizado um balango de energia no sistema através da variagio de sua entalpia.
Utilizou-se a lei de Hess para o calculo das variagdes de entalpia envolvidas nas

reagdes do sistema, desta forma AHy ¢é a variagdo de entalpia para a reagdio na temperatura T

em questdo, pois a soma de todos AH; mais AHr num ciclo deve ser nula.
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A Temperatura (K)
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< < b P —pd—Pp

figura 8 - llustragdo da Lei de Hess - Onde: AHi ¢€ a variagio de energia
envolvida na mudanga de temperatura ou na mudanga de fase do elemento i.

Deve-se lembrar que para o calculo de AH referente 4 mudanga de temperatura tem-se:
T2
AHT? = [c,dT ....(76)
Tl

 Portanto necessita-se das expressGes dos calores especificos de todos as fases
envolvidas. Estes dados foram obtidos de Kubaschewski '” e estio presentes no apéndice 1.
Para o célculo dos calores de reagdo e de mudanga de fases foram usados os dados de

Kubaschewski (¥

, 08 quais também encontram-se no apéndice 1.
As energias envolvidas na dissolugio e mistura nio foram consideradas.
Foram consideradas as perdas por condugio e radiagio.

Energia perdida por radiagdo:

O = A-‘C"sro'-(T;l4 - ]:14) - (TT)
Onde:
A: 4rea de superficie do banho (cm?);
Qra: taxa de transferéncia de calor por radiagdo (cal.s™)
€. € a emissividade da escoria ;
o: constante de Stefan-Boltzmann (cal.(cm®.s.T*™);
Tq: temperatura da escona (K) e

T,: temperatura do ambiente externo (K).

Energia perdida por condugio:
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Dhk(T-T.
Qcond = = e( S) ..... (78)

D: diametro do reator (cm);,

h: altura do banho a partir das ventaneiras (cm);

k: condutividade térmica da parede refrataria (cal. (K.s.cm) ),
T: temperatura do banho metalico (K);

Ts: temperatura da superficie externa da parede refrataria (K) e

¢ : espessura da parede refrataria (cm).

Para o calculo da nova temperatura do banho, calcula-se a energia total Eiya

utilizando-se um balango de todas as energias perdidas e recebidas.

E
Onde:

: C SiO MnO A
o = ~(AH ™ + AHL™ + AHL™ + AHL ™) = (0 + Q)

AHr" variagdo de energia para reagdo de oxidagdo do 6xido i na temperatura T
(cal);

AH™: variagdo de energia para aquecimento do argdnio até a temperatura T
(cal),

Qna: energia perdida por radiagdo (cal) e

Qeona: energia perdida por condugio (cal).

Em seguida aplica-se a expressdo abaixo, obtendo-se a temperatura posterior.

Onde:

T n c Fe
B = —F—dT . (79
“ T MFe

Tan: temperatura do banho no instante anterior (K);
Tpost: temperatura do banho no instante posterior (K);
Wre: massa de ferro (kg);

che: calor especifico do ferro (cal.(kmol. ° C) ") e
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Mre: massa molecular do Ferro (g).

Acima foram descritas as principais equagdes utilizadas na implementagio do modelo

matematico. O proximo item apresenta a seqiiéncia de resolugio destas equagdes.

4.1.3) Seqiiéncia de Cdlculo do Modelo Matemiitico.

Este item foi dividido em duas partes: Visdo geral do modelo e detalhamento do

modelo.

a) Visdo Geral

A figura 11 ¢ o fluxograma geral de calculos realizados pelo modelo. A sequéncia do

programa € a seguinte:;

Entrada de dados sobre os pardmetros utilizados no sopro;

Calculo do volume de oxigénio utilizado para oxidagdo total do aluminio;

A partir dos volumes soprados e das vazdes em cada fase do sopro calcula-se o
tempo das mudangas de fase (estagio).

A variavel de contagem de tempo € inicializada com zero;

A variavel que aponta a altura e a pressio de CO no interior das bolhas sdo
também zeradas;

Verifica-se através da comparagdo entre a varidvel tempo e dos tempos de
mudanga de fase, quais as vazdes de oxigénio e gas inerte.

Através da vaziio de oxigénio e da concentragdo molar de cada elemento calculam-
se as quantidade de Cr, Si e Mn oxidadas e a quantidade de oxigénio que estd
disponivel na forma de cada um dos 6xidos formados;

A variavel altura € acrescida de um Ah;

Verifica-se se ha oxigénio disponivel na forma de 6xido, se houver faz-se o calculo
dos fluxos de CO supondo-se a redugdo dos ¢xidos pelo carbono. Caso ndio haja
oxigénio disponivel, significa que todo éxido ja foi reduzido pelo carbono ao
longo da subida até a altura em questdo e o fluxo de CO & calculados a partir do
equilibrio C+0=CO;

A partir dos fluxos de CO pode-se calcular as quantidades de todos elementos
reagidas dentro da “fatia” Ah em questdo;

Soma-se estas quantidades com as quantidades reagidas até a altura em questio;
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- Caso o procedimento tiver percorrido toda a altura do conversor, pode-se calcular
a nova composi¢do quimica e nova temperatura a partir das quantidades
acumuladas ao longo de toda a altura.

- A altura e as quantidades acumuladas s3o zeradas e inicia-se todo o procedimento

até que a variavel tempo seja igual ao tempo de fim de sopro.

B) Detalhamento do Modelo

Seguindo a figura 11, a primeira etapa do programa é a entradas de dados. Os dados de
entrada referentes aos materiais s3o: temperatura inicial, teores iniciais de Si, Cr, C, O e Mn,
massa da corrida, quantidade de aluminio acrescentado e quantidade de CaO acrescentada. Os
dados de entrada referentes ao esquema de sopro s3o : volume de O,, a relagio entre vazdo de
oxigénio € gas inerte e a vazio de oxigénio para cada estagio do sopro.

Através de analises quimicas, observa-se que todo aluminio é oxidado no inicio do
SOproO.

Pode-se, entdo, calcular a quantidade de oxigénio estequiométrica necessaria para a
total oxidagdo do aluminio. Sendo que a quantidade de oxigénio em volume usada é

subtraida do volume de oxigénio total soprado no primeiro estagio. Desta forma tem-se:

Vo,™ =V, —m,, *0,62.....(80)
Onde:
Vo™ volume de oxigénio soprado restante no primeiro estagio (Nm’);
Voz: volume de oxigénio soprado para oxidagdo total do Al (Nm?)e

ma;: massa de aluminio adicionado (kg).

Sabendo-se as diferentes vazdes de oxigénio e sabendo-se o volume soprado em cada
estagio (fase), pode-se calcular os tempos de mudangas de estagio.

A todo momento que se passa para um instante de tempo seguinte, comega-se um

novo ciclo que “varre” toda a altura do conversor.

Dependendo do estagio, muda-se a relagdo O,/gas inerte e a vazio de O,.



figura 11 - fuxograma geral
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figura 11 - fuxograma geral
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A seguir calculam-se as quantidade de Cr, Si, Mn oxidadas e o oxigénio disponivel em
cada um destes Oxidos. Para tal usamos a hip6otese de que as quantidades de oxigénio usadas
para oxidagdo de cada elemento sio proporcionais & concentragdo molar dos mesmos e que
todo oxigénio foi utilizado na formagdo destes 6xidos, de forma analoga aquela proposta por

Deb Roy e Robertson®®,

O oxigénio em cada 6xido formado na regido das ventaneiras é dado por:

0,

disp

% =2G,, F,, fAl .. (81)

disp

Oup’t =2.G, Fy.f Al ... (82)

Oup ™ =2Gy, Fyp . f.AL... (83)

Onde:
Oudisp : quantidade de Oxigénio na forma O em cada dOxido disponivel para
reagdo com carbono ao longo da subida (mol);
F;: fragdo molar do elemento i ;
f: fragdo de oxigénio que é consumida por: Cr, Si e Mn;
Goz: fluxo molar de .oxigénio que entra no conversor (mol/s)

At: acréscimo de tempo (s)

Ap6s o célculo dos fluxos em cada altura, deve ser verificada qual a quantidade de
oxido restante ao redor das bolhas de gas. Posteriormente calcula-se o fluxo de CO que entra
na bolha, devido a redugfo dos 6xidos pelo carbono.

Sendo assim, cada oxido (SiOz, MnO e Cr,03) contribuira com um fluxo de gas CO
(Jco™, Jeo™™© e JCOC'QOB’) e com um fluxo de oxigénio ((Jo"'%%, Jo™° e Jocnoa)_

Com base nestes dados pode-se calcular o fluxo dos elementos de liga baseado nas

equagdes de conservagdo de massa;

Je, =§(JCOC"O’ —J, 7Y L (84)

Onde:;
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Jer: € o fluxo de cromo para o interior do banho liquido (mol(cm? s)™?);
Jco®?°%: ¢ o fluxo de CO para o interior da bolha, resultante da redugiio do 6xido
de cromo.(mol(cm?.s)") e

1o § o fluxo de oxigénio do interior do banho liquido para a interface metal

liquido-gas, formando éxido de cromo. (mol(cm?.s)™).

Jg =

1

Onde:
Jsi: fluxo de silicio para o interior do banho liquido (mol(cm?.s)™);
Jco™ % fluxo de CO para o interior da bolha, resultante da redugdo do 6xido de
silicio (mol(cm®.s)™") e
1o%%0 fluxo de oxigénio do interior do banho liquido para a interface metal

liquido-gas, formando 6xido de silicio. (mol(cmz.s)'l).

Jun =Jco ™ = I (86
Onde:
Jmn: € 0 fluxo de cromo para o interior do banho liquido (mol(cm?.s)™);
Jeo™©: fluxo de CO para o interior da bolha, resultante da redugdo do oxido de
manganés (mol(cm’.s)?) e
JoM©: o fluxo de oxigénio do interior do banho liquido para a interface metal

liquido-gas, formando 6xido de manganés. (mol(cm?.s)™).

Cada um destes fluxos sdo multiplicados pela area de interface de reagdo Av" contida
dentro da fatia do reator em questdo. Deve-se lembrar que a 4rea de interface por unidade de
volume Av € considerada constante em todo o volume do conversor, mas o volume de metal
liquido ndo € o mesmo em todas as “fatias™ do conversor, devido a sua geometria que ndo
exatamente cilindrica. A figura 7 ilustra as “fatias” em que o conversor foi dividido.

Sendo assim tem-se:

AV = AvV" . (87)
Onde:
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AV": area de interface de reagio na “fatia” de altura h do conversor (cm?)
Av: area de interface de reag@o por unidade de volume ( cm®.cm™)

V" volume da “fatia” de altura h do conversor (cm®)

Foi assumido que a 4rea de reagio para cada 6xido é também proporcional a
concentragdo molar dos elementos ( Cr, Si e Mn ) no banho liquido, desta forma tém-se as

seguintes quantidades reagidas:

0, =J., ALAV' F._ . (88)
Q5™ = Jo At AV' Fy, . (89)

O™ =J o ALAV' F,_ ... (90)

Onde:

Q™ : quantidade do elemento que foi reduzida dentro da “fatia” no intervalo
At (mol);

At : intervalo de tempo decorrido durante o fluxo (s) e

Fi: fragdo molar do elemento i no banho liquido na altura das ventaneiras;

A medida em que vai ocorrendo a redugio dos 6xidos, o oxigénio disponivel na forma

de 6xido para reagdo com o carbono ( Odispi) vai diminuindo. Portanto tem-se:
Cr,0 CryO. 3 red
Odisp = Odisp - EQCI‘ '''' (91)

0. SO -0

SiO. red
disp disp P - 2QSi e (92)
MnO

MnO red
Odisp = Odisp - QMn T (93)

Quanto a0 CO e O primeiramente soma-se as contribuigdes da redugdo de cada
oxido:

Cr0 810, MnO
Jeo=Jco T HSo I (98

Jo =" +J,5% £ g M0 (95)
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Neste ponto, observando-se o fluxograma da figura 11 percebe-se que caso a resposta

quanto ao oxigénio disponivel fosse negativa, teriam sido calculados os fluxos de CO e O
pelo equilibrio C + O = CO.

Pode-se agora calcular o fluxo de C e a quantidade de carbono que ¢é retirada do

banho e que ¢ oxidada a CO.

Je=Jco.....(86) Qcoxid =J ALAV" . (96)
Onde:

Qc™: quantidade de carbono oxidado na “fatia” (mol)

Assim, como feito para os elementos que foram reduzidos, deve-se somar as
quantidades de carbono que foram retiradas do metal liquido, as quantidades de CO que

entraram na bolha e as quantidades de oxigénio que entraram ou sairam do metal liquido

dependendo de seu sinal:
Oco = J o ALAV" ...(97)
O, =J, AL.AV" ... .(98)
Geopar =Geon +Qco -...(99)
Gopean =Gop +Qp -...(100)

Gcoxidhm;. = Gcaxidh +Qcm’i .....(101)

Onde:

Gin: a quantidade acumulada de CO, O e C até a altura anterior (mol).

Gin+an: a quantidade acumulada de CO, O e C até a altura em questio (mol).

A medida em que a bolha sobe um Ah, a fragio molar de CO dentro dela vai
aumentando e, para o céalculo dos fluxos no Ah seguinte, ¢ necesséario saber a pressio de CO
no interior da bolha. Sendo assim, o valor que utilizamos é aquele calculado para o Ah
anterior (“fatia anterior”™).

Para calcular a pressio de CO no interior da bolha deve-se considerar os fluxos de

argbnio e CO que passam por uma segdo transversal do conversor. Considera-se um estado
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estacionario de bolhas, portanto, o fluxo de argdnio que entra no conversor deve ser igual ao
fluxo que sai e também deve ser igual ao fluxo que atravessa qualquer segdo transversal do
CONVersor.

O fluxo de gas CO que atravessa as segOes do conversor ndo é constante, pois na
“fatia” anterior ha produgdo de gas CO . Isto est4 ilustrado na figura 12, na qual, as setas
azuis sio o fluxo de argbnio. As setas vermelhas mostram o fluxo de CO aumentando na

medida em que ha produgio de CO na “fatia” Ah.

Produgio de
CO dentro
desta “fatia”

CO Ar

Figura 12 - Fluxos de Ar ¢ CO atravessando as segbes do Conversor

Pode-se calcular a pressdo parcial de CO através da relagio entre fluxo de CO e fluxo
total:

h

P, = Zﬁﬂ ..(102)
Onde:
Pco™: pressio parcial de CO dentro da bolha na altura h (atm);
Jco™: fluxo total de CO na altura h (mol(cm?®.5)™);
Jar: fluxo de argdnio que entra no reator (mol(cm®.s)”') e
P pressdo total (atm).
Pode-se calcular a pressdo total por:

Py
76*13,6

t Palm

&(H ~h)....(103)

Onde:

Pam: pressdo atmosférica (atm)
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Pm: densidade do liquido (g/cm’)
g: aceleragdo da gravidade (m/s?)
H: altura total do banho (cm)

Obs. O valor 76*13,6 foi usado para conversio de unidades

Este procedimento é repetido até que a altura h seja igual a altura total do banho.
Entdo tém-se os valores das quantidades reagidas de todas os elementos ( C, Cr, Si, Mn e O)
ao longo de toda a altura do conversor e calculam-se os novos teores destes elementos no

metal liquido apos um intervalo de tempo At.
G oxid
C, post =Colam — I‘; .....(104)

m

G
Cp' post =C ) ant + I—/Q ....(105)

m

(GCr = B GCr . )

Ce, post =Co,'am + e (106)
red oxid
CS,»lpost = CS,-Iant + (GSi 7 GSi ) ..... (107)
red oxid
CMnlpo:t = CMnlanl + (GMn 4 GM" ) (108)

Onde:
Cilmt: concentragiio molar do elemento i no metal liquido no instante anterior
(mol/ecm®);
Cilpog:concentragio molar do elemento i no metal liquido no instante posterior
(mol/em?);
G;"™: quantidade reduzida do elemento i em um At (mol) e
G: ¢ : quantidade oxidada nas ventaneiras do elemento i em um At {mol);
Vm: volume do banho metalico (cm?)
O balango térmico também ¢é feito neste instante, a partir das quantidades acumuladas
e do procedimento descrito na parte de equagdes de conservagio de energia.
Com as novas composi¢des quimicas e nova temperatura, acrescenta-se a variavel

tempo um At e recomega-se novamente os calculos ao longo da altura do conversor.
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Este procedimento ocorre até que o tempo seja igual ao tempo de sopro.

A implementagdo dos calculos dos fluxos € apresentada no apéndice 2

O programa foi implementado na linguagem Delphi 3 — Borland e foi utilizado um
microcomputador com processador Pentium 120MHz. A simula¢do de uma hora de SOpro

necessita de aproximadamente 20 minutos de processamento.

4.2)Aquisicdo de dados

Os dados industriais foram adquiridos em um conversor do tipo ASM ( Argon
Secondary Metallurgy) que ¢ utilizado na fundigio da empresa Voith Maquinas e
Equipamentos S.A, com capacidade para descarburar até 25 toneladas de aco. Abaixo, a
figura 13 mostra esquematicamente as dimensdes do conversor. A principal caracteristicas
que difere este conversor ASM dos conversores AOD é a presenga de duas ventaneiras
posicionadas verticalmente com uma ligeira inclinagio, ao passo em que no AOD as
ventaneiras sdo horizontais direcionada para o centro do conversor.

A ventaneira ¢ constituida de dois tubos concéntricos, sendo que pelo tubo central
passam o oxigénio e o gés inerte e pelo espago entre os dois tubos passa apenas gas inerte
com a finalidade de resfriar a ventaneira. Industrialmente o gas que flui pelo tubo interno é
chamado de gas de processo, enquanto que o gas que flui entre os dois tubos é chamado de
gas de protegdo. A figura 14 mostra as dimensées da saida da ventaneira.

O departamento de fundi¢do da Voith Maquinas e Equipamentos S.A. possui 5 fornos
de indugdo, cujas capacidades sdo: 5, 5, 2, 13 e 13 toneladas, onde a sucata de aco ¢ fundida e
a composi¢do quimica ¢ ajustada.

Ap6s a fusdo, que geralmente ocorre em dois destes fornos simultaneamente, o metal
liquido € vazado em uma panela de transferéncia e entdo vertido ao conversor, que ¢é
basculavel e que foi previamente aquecido através de magarico. As figuras 15 e 16 mostram o
conversor utilizado.

Logo em seguida o conversor é colocado na posigio vertical e simultaneamente ocorre
a adigio de CaO, adigdo de aluminio e o inicio do sopro.

O departamento de fundigdo desta empresa faz a sua descarburagdo em trés etapas
utilizando sempre vazio total ( oxigénio mais gas inerte ) igual a 15 Nm*/min. Na primeira

etapa o gas inerte utilizado ¢ nitrogénio e a relagdo entre vazio de oxigénio e vazio de
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nitrogénio ¢ de 3 para 1, portanto a vazio de oxigénio sera de 11,25 Nm’/min e nitrogénio
sera de 3,75 Nm3/min. Na Segunda etapa a relagdo passa ser de 1 para 1 e o gas inerte passa a
ser o argbnio e suas vazdes serdo de 7,5 Nm3/min. No terceiro estagio a relagdo se inverte

passando a 1 para 3, com gas inerte sendo argénio.

Ao final do sopro, existe uma etapa de redugio da escoria, adicionando ferro-silicio €

Espessura média
Refratario = 458mm

\__________,————“’-—'\s___________/

1830

1213 787
230

Figura 13 — Dimensdes principais do conversor ASM
(em milimetros)
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aluminio. Deve-se lembrar que o presente trabalho tem o objetivo de simular até o final do
sopro antes da etapa de redugdo, mas uma posterior continuagdo deste trabalho poderia ser a
adicdo da simulagdo da etapa de reducdo.

Amostras do metal liquido foram retiradas através do basculamento do conversor,
portanto as retiradas de amostra e de temperatura foram feitas na regido da “boca” do
conversor através de uma pequena “concha” e em seguida vazada em uma coquilha.

A temperatura do metal liquido foi obtida através da imersdo de termopares tipo S
descartaveis. A temperatura da carcaga foi obtida através de um termopar tipo J .

Apesar dos amostras terem sido coletadas na regido da “boca” do conversor, pode-se

considerar estas amostras representativas, devido a grande agitagdo softida pelo metal liquido

durante o sopro.

9,5nmm 13mm
[
\

Espessura dos tubos 1mm

Figura 14 — dimensGes na saida da ventaneira

A andlise das amostras metilicas foi feita na propria empresa através de um
espectrometro de emissdo Otica da marca Philips.

Foram acompanhadas 7 corridas ao longo de todo o ano, sendo que quatro foram
acompanhadas coletando-se os dados necessarios, devido a problemas ocorridos durante

algumas corridas apenas 2 corridas (1208 e 1209) foram utilizadas para o trabalho.
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&) Resuttados e Discussiio-

O programa para implementagio deste modelo foi feito em duas etapas: modelo
isotérmico e sem presenga de silicio e manganés e modelo nfo-isotérmico, com a presenga de
elementos de liga silicio e manganés no banho.

5.1) Implementagdo do modelo isotérmico e sem presenga de silicio e manganés.

5.1.1 — Verificagido do Programa.

A implementag@o do modelo, como foi vista na revisdo bibliografica, foi baseada no
trabalho de Deb Roy e Robertson ®® . A fim de verificar qualquer erro de implementagio do
programa foi feita uma comparagio entre dados obtidos no modelo implementado pelo

presente trabalho, e a simulagio apresentada no trabalho de Deb Roy e Robertson ©).0s dados

utilizados para tal simulagio estdo na tabela 2.

Dados utilizados por Deb Roy e Robertson ©.
Area de reagio por 0.09 cm’/cm’ Fragdo de oxigénio 0,9
volume de banho reagida com (Cr,Si e Mn)
Massa de ago 76.000 kg kS 0,053 cm.s”
Vaziio total 50,91 Nm’/min kg O 13,144 cm.s”
Carbono inicial 0,15% k- 0,043407 cm.s™
Cromo inicial 11,00 % k® 0,053 cm.s™
Vazio O/ vazio Ar 1:1 Densidade do ago 7 g/ cm®
Altura do banho 200 cm Temperatura 1973K

Tabela 2 — Dados usados por Deb Roy ¢ Robertson © para simulagio.

k;': coeficiente de transporte de massa do elemento i na fase j.

A figura 17 mostra os resultados dos teores de carbono e de perda de cromo (cromo
oxidado que fica na escoria) juntamente com os resultados das simulagdes apresentados por
Deb Roy e Robertson @ utilizando os dados da tabela 2.

A figura 18 mostra os resultados de pressdes de CO no interior da bolha e pressdes de
CO dentro da bolha junto a interface metal liquido-gas em fun¢io da altura do conversor. Os
dados apresentados por Deb Roy e Robertson © também estdo presentes na figura 18.

Através da analises dos resultados mostrados nas figuras mencionadas acima, verifica-

se que o programa esta correto do ponto de vista de programagio.
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Sunulaggdo da Eompo o e lemperatura no Conveizor

e | = %C
s T 0| = %Crperdido/10
0TS, e ; AR || m%e — ref )
1 %Cr perdido/10
ref(5)

. Feor de Carboror-c Gromio-

Teor de Carbono e Cromo (%)

Figura 17 — Resultados de teores de carbono e cromo obtidos pelo modelo implementado no
presente trabalho juntamente com os resultados apresentados por Deb Roy ¢ Robertson ©.

ralura no Comy

Evolucio das Pressoes ao longo da altura do Conversor
— PCOb
PCCH
| PCOb Rokertson (5)
0 PCOI Roberison (5)

i
100
Altura (cmj

Figura 18 — Resultados de pressdes de CO no interior da bolha (PCOb) e pressdes de CO junto 3 interface
(PCOi) obtidas pelo modelo implementado juntamente com os resultados de Deb Roy e Robertson .
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5.1.2 — Anélise do modelo para diferentes parametros de Sopro.

A figura 19 mostra o resultado de teores de carbono e perda de cromo a partir da
simulagdo com os mesmos dados da tabela 2, mas variando-se a vazdo total para 101,82
Nm’/min e mantendo-se o mesmo volume total de oxigénio injetado. O tempo de sopro
diminui de 1500 segundos para 750 segundos para que o volume total de oxigénio injetado
seja 0 mesmo.

A figura 20 mostra o resultado de teores de carbono e perda de cromo a partir de uma
simulag@io nas mesmas condig¢des da figura 17, mas com a vaziio total de 25,455 Nm®/min.

Nota-se que para vazdo total de 25,455 Nm’/min, o teor de carbono final é de 0,01% e
a perda de cromo de 1,8%, enquanto que para vazio total de 101,82 Nm*/min o teor final de
carbono € cerca de 0,04% e perda de cromo de 1,9%.

Portanto para volumes de oxigénio constantes, vazdes maiores prejudicam a
descarburag@o e facilitam a oxidagdo de cromo.

Com volumes injetados menores em uma unidade de tempo, as quantidades oxidadas

na regido das ventaneiras sio menores, mas por outro lado, o volume de argdnio soprado

lula n LL yeisof

e
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Figura 19 — Teores de carbono ¢ perda de cromo obtidos pela simula¢do com dados da tabela 2,
com vazdo total de gases de 101,82 Nm’/min e volume de O, injetado igual ao da figura 17
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também € menor, desta forma, pode-se pensar que a menor oxidagdo seria “compensada”
com um menor fluxo de argbnio e o resultado final seria 0 mesmo. Entretanto, o fluxo de
carbono para a interface metal liquido-gas ndo é proporcional & quantidade de argdnio na
bolha, este depende do equilibrio na interface, do fluxo de CO para o interior da mesma bolha
e o teor de carbono no metal liquido.

Verifica-se que para 0 mesmo consumo de O, e Ar, pode-se melhorar a descarburagdo
e diminuir a perda de cromo utilizando-se vazdes menores, mas com o prejuizo do tempo total
de sopro, que € muito maior, 0 que em situagdes reais pode ndo ser vidvel tanto pelo tempo
propriamente dito como pela diminui¢do da temperatura que o banho metalico sofreria.

Para estas simulagdes foi admitido que a area de interface para reagio é constante para
todas as vazdes, mas considerando-se que a freqiéncia de destacamento de bolhas na
ventaneira € constante para qualquer vazio e que a area de uma bolha esférica é proporcional
ao seu volume elevado a dois tergos, conclui-se que a area de interface de reagdo aumenta.
Portanto uma analise mais minuciosa deste fator deve ser feita para poder concluir que a

diminuigdo da vazio total realmente favorece a descarburagio.
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Figura 20 — teores de carbono e perda de cromo para snnulacao com vazio total reduzida para
25,445Nm’/s e demais parimetros dados pela tabela 2.
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A figura 21 traz os resultados de teor de carbono e perda de cromo para uma
simulag@o utilizando os dados da tabela 2, mas com a temperatura de 1873 K.

Observa-se que o teor final de carbono € cerca de 0,045% e a perda de cromo € cerca
de 2%.

Como visto na revisdo bibliografica o aumento de temperatura desloca o equilibrio da
reagdo representada pela equagio {3} no sentido de reduzir o 6xido de cromo pelo carbono,
formando gas CO. Desta forma a descarburagdo sera menor e a oxidagdo de cromo serd maior

quanto menor a temperatura.

Cr03 +3 C 5y —» 2Cr (Fe) T 3CO @®---- {3}

ar 3

U Teor de Cardono e Perda de Cronio-

t

) 0,184 4 'r\-;'ﬁ-*“%*‘-_:" o
S

[RTTE S

e 5 || = %Cr perdido/10

1

0,143 47

api o o g i 2

0123
01024

0,082

0061 4 -t 2w L
T

00414 - s Sy

-
&
¢
g
&
[ &}
©
c
£
®
C
o
-
=

S %
ot e A
ALY < ¥

B

0,024

Figura 21 - Resultados de teores de carbono e perda de cromo para a simulagio
nas condigdes da tabela 2 e com temperatura de 1873 K
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Foi feita uma simulagio mantendo-se a vazio total em 50,91 Nm’/min e alterando-se a
relagfio entre a vazéio de oxigénio e vazio de argdnio de 1:1 para 1:4. O volume total de
oxigénio permaneceu constante, o que implicou em um tempo de sopro de 3750 segundos.

Os resultados de teores de carbono e perda de cromo para tal simulagio estdo

mostrados na figura 22.
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Figura 22 — Resultados de teores de carbono e perda de cromo para simulagfo das condigdes
da tabela 2, porém, com relagiio entre vazdes de O, € Ar de 1:4.

A simulagdo apresentou o teor de carbono final praticamente igual a zero, e perda de
cromo de cerca de 1,8%. Entretanto se o objetivo fosse atingir o teor de 0,02% de carbono,
verifica-se que a perda de cromo seria de apenas 0,4% , enquanto que com a relagio 1:1
(figura 17) este valor era de 1,84%.

Neste caso a curva de teores de carbono mostra claramente um trecho linear, enquanto
que a curva de perda de cromo também permanece linear, mas com valor nulo até cerca de
500 segundo.

Nestas condigdes, a quantidade de oxigénio que forma os 6xidos é pequena em uma

unidade de tempo, portanto a formagdo de 6xidos também sera pequena, e por outro lado, o
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volume de argbnio dentro das bolhas é muito grande, o que diminui muito a pressdo parcial de
CO dentro delas, favorecendo a reagdo de redugio do 6xido de cromo.

Entdo, a medida em que as bolhas com a pelicula de 6xido vdo subindo, rapidamente o
oxido de cromo ¢ reduzido, de tal forma que todo 6xido de cromo formado na regido das
ventaneiras € reduzido antes de alcangar a superficie. Portanto a taxa de descarburagdo sera
dada pela taxa de injecdo de O,, pois praticamente todo oxigénio que entra no reator ¢
consumido pelo carbono.

Calculando-se a taxa de descarburag@o que resulta em 8,613 mol/s e a taxa de injegdo.
de O; que resulta em 2*4,47=8,94 mol/s. Verifica-se que ha uma ligeira diferenga que
provavelmente ¢ devido ao oxigénio dissolvido no banho, pois para estas simulagdes,
considerou-se que o teor de oxigénio inicial era nulo.

Diante do que foi exposto, pode-se imaginar que existem trés situa¢des: as bolhas
sobem com o 6xido de cromo e ndo sdo totalmente reduzidas durante o percurso até a
superficie e este 6xido é perdido para a escoria (perda de oxigénio e cromo); as bolhas sobem
com o 6xido de cromo e este é totalmente reduzido antes que alcance a superficie ( excesso de
argbnio, o qual poderia diluir uma quantidade maior de gas CO), e uma situagdo 6tima em que
o Oxido de cromo € totalmente reduzido até exatamente a superficie, pois representaria o
consumo exato de argdnio e oxigénio (ndo ha perdas).

A situag@o Otima é representada no grafico do teor de carbono, pelo ponto onde a
curva deixa de ser linear. No caso desta simulagdo este ponto apresenta cerca de 0,082%C
este teor ¢ chamado de carbono critico'” para as condiges da simulagéo.

Nota-se também que o0 momento em que o teor de carbono atinge 0,082%C ¢ cerca de
500 segundo, e que na curva de perda de cromo, é exatamente 0 momento em que a perda de
cromo deixa de ser nula.

Pode-se imaginar, entdo, que para cada configuragdo de pardmetros de sopro exista um
teor de carbono critico. Neste caso pode-se idealizar um conversor que tivesse regulagens de
vazdes continuas e que portanto pudesse operar em condigdes tais que o teor de carbono em
todo instante fosse o carbono critico. Com isto nfio haveria nenhuma perda de cromo para a
escoria, e o oxigénio e argdnio usados seriam exatamente as quantidades necessarias.

Nota-se também quando o teor de carbono decresce abaixo de um determinado valor,
a perda de cromo € muito intensa. Portanto para teores muito baixos de carbono, a relagdo de

vazio de oxigénio e vazdo de argbnio igual a 1:4 ndo ¢ suficiente para evitar a oxida¢do do
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cromo, ou seja, deve-se utilizar vazdes de argdnio cada vez maiores a medida em que o teor
de carbono diminui.

E por este motivo, que industrialmente utilizam-se vazdes de argbnio cada vez
maiores, ou seja, relagdes Oo/Ar cada vez menores, a medida em que o teor de carbono
diminui.

5.2) Implementacdo do modelo com varia¢do de temperatura e presenca

de silicio e manganés.

O ajuste do modelo proposto para simular as condigdes do conversor envolve o
conhecimento do valor de alguns fatores como: area de interface de reagdo por unidade de
volume (Av), fragdo de oxigénio que reage com cromo, silicio € manganés na altura das
ventaneiras (f) e a emissividade da superficie do banho (g), j4 que a superficie pode ser
constituida apenas de escoria, ou uma mistura de escoria e metal liquido, pois ha muita
agitagdo no conversor.

Estes valores variam em fungdo das condi¢Ges especificas de cada conversor,
principalmente da geometria. Sendo assim, estes fatores foram obtidos a partir de dados
experimentais.

Com a finalidade de determinar estes fatores, os dados de uma das corridas
acompanhadas foram utilizados. Os dados desta corrida estdo na tabela 3.

Os trés fatores ( Av, f e €) foram determinados para que se tenha 0 menor erro entre os
dados experimentais e os dados previstos pelo modelo.

Foram escolhidos para serem minimizados: erro do teor de carbono, erro do teor de
cromo e erro da temperatura, pois, estas s3o as varidveis mais importantes da descarburagéo.

Em principio pensou-se em fazer a minimizagdo utilizando-se a fungfo objetiva dada

pela equagdo (109):

2 2 2
F,,; = ErroTotal :Zn: LC;C”D + igjc—'o +(HJ ..... (109)
i=1 Cer Ces
Onde:
Ccr;i” teor de cromo da amostra i do banho liquido (% peso);
Cc:i”: teor de cromo obtido pelo modelo para o mesmo instante em que a
amostra 1 de metal para analise foi coletada (% peso),

Cc,": teor de carbono da amostra i do banho liquido (% peso)
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C¢’: teor de carbono obtido pelo modelo para o mesmo instante em que a
amostra i do banho liquidofoi coletada (% peso),

T;": temperatura experimental i (K);,

T;: temperatura obtida pelo modelo para o mesmo instante que a temperatura i

K)e

n: nimero de amostras.

Entretanto, como a temperatura e teores de carbono € cromo tém valores numéricos de
ordem de grandeza diferentes, logo verificou-se que este ndo era um bom critério de erro para
ser minimizado, pois a curva do carbono € ajustada em detrimento das curvas de teor de
cromo e de temperatura devido ao seu baixo valor numérico.

Adotou-se, entdo, um critério baseado na faixa de especificagio final do ago
inoxidavel utilizado nestas corridas (ASTM A487- CA 6NM) . Sendo o limite superior de teor
de carbono para este ago igual a 0,06%, a faixa de composigdo de cromo de 11,5% a 14% e
considerando uma faixa de temperatura final de vazamento de 30° C, considerou-se que, no
critério de erro, o “peso” dado a cada fator deveria ser equivalente utilizando-se as faixas de

erro permitida descrita acima. A expressdo para o erro total tornou-se:

Portanto um erro de 0,024% de teor de carbono corresponde a um erro de 1 % de teor
de cromo e aum erro de 12 °C de temperatura.

Adotaram-se, para minimizar o erro total, dois métodos numéricos: o “Bound phase
method” ™, o qual encontra o intervalo onde se encontra o valor minimo para uma dada
fungdo objetiva, e o “Golden section search method” ¥, o qual encontra o valor minimo
desta fungio.

Através do procedimento descrito para se encontrar o minimo da fungdo objetiva o
programa foi executado 32 vezes, mostrando uma rapida convergéncia, e obtendo-se:
£=0,5042 ; Av=0,07191 ; e &= 0,8507 no ponto de minimo.

A figura 23 mostra os resultados de teores de carbono, cromo, silicio ¢ manganés da

simulagdo para a corrida 1208 juntamente com os resultados experimentais.
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Govtucdo da Composicéo do Barbo com o T empeor e
M| —%Si

%Mn
=%Cr/10
B%C - exp.
B%Si - exp.
[[1%Mn —exp.
[ 7°Cr/10-exp.
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Figura 23 — teores de C, Cr, Si, Mn obtidos pelo programa

juntamente com os dados industriais da corrida 1208.

Para a corrida 1208, o instante do final do primeiro estagio é 1680 segundos, o instante
final do segundo estagio ¢ 2634 segundos e o final do terceiro estagio é 3013 segundos. Tanto
o final do primeiro estagio quanto o final do segundo estagio estdo representados na figura 23
por linhas verticais.

A figura 23 mostra um intervalo de tempo de aproximadamente 250 segundos, no qual
ndo ha qualquer variagio na composi¢io do banho. Isto ocorre devido a oxidagdo do
aluminio, pois foi considerado que todo aluminio é oxidado preferencialmente, de tal forma
que durante a sua oxidagdo ndo ha variagdes de composigio.

O teor de silicio chama a atengfo nesta figura, pois os teores medidos mostram uma
rapida oxidagdo deste elemento, entretanto, o0 modelo nio cbnseguiu reproduzir esta queda
brusca. A explicagio para tal fato pode residir em dois fatores: a fragdo de silicio que é
oxidada na regifo das ventaneiras e a atividade da silica que esta presente na pelicula de

oxidos ao redor da bolha de gas.
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O primeiro fator, como foi mencionado na revisdo, foi considerado como sendo
determinado pela fragdo molar de cada elemento no banho liquido na altura das ventaneiras.
Nenhum dos trabalhos consultados, estuda a forma pela qual o silicio é oxidado nesta regido.
Deb Roy e Robertson ©) em seu trabalho, mencionam também esta dificuldade.

O valor para atividade do ¢xido de silicio também ndo € mencionado em nenhum dos
trabalhos pesquisados e foi considerado unitario como uma primeira aproximagao.

Desta forma, a oxidagdo do silicio ndo acompanha os dados experimentais, pois o
valor calculado da quantidade de silicio oxidada na regido das ventaneiras é possivelmente
menor Que o real e a atividade do 6xido de silicio, sendo unitaria, facilita a redugdo deste
oxido pelo carbono diminuindo a perda de silicio para a escoria.

Em uma possivel continuagéo deste trabalho, um dos fatores que devem ser estudados
¢ o mecanismo de oxidagdo e de redugio do silicio.

O teor de carbono e cromo obtidos pela simulagio foram maiores que os valores
experimentais no primeiro estagio. Isto ocorreu pois o silicio ndo se oxidou inicialmente e
portanto o oxigénio que foi injetado no conversor foi usado diretamente para oxidagdo de
carbono e cromo, o que deixou os teores iniciais destes elementos abaixo dos valores

experimentais.

O teor de manganés acompanhou corretamente os dados industriais.

Figura 24 — Evolugio do rendimento ao longo do sopro — corrida 1208
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Um conceito muito utilizado industrialmente na descarburagfo é o de rendimento de
oxigénio, este é definido como a relagdo entre a quantidade molar de oxigénio que reage com
carbono e a quantidade molar de oxigénio que € injetado no conversor.

Se o oxigénio que entra no conversor € consumido totalmente pelo carbono o
rendimento € unitario. Caso o oxigénio ndo seja consumido por carbono, mas apenas por
outros elementos de liga, o rendimento sera nulo.

Percebe-se na figura 24 que inicialmente o rendimento é baixo, mas cresce até
aproximadamente 800 segundos onde passa por um maximo e cai até 1680 segundos que é o
momento no qual a relagdo de vazdo de oxigénio e vazio de gas inerte passa de 3:1 para 1:1.
Alcangando um pico, cai novamente até 2634 segundos, momento em que a relagdo passa de
1:1 para 1:3 e cai novamente.

Do que foi dito anteriormente na discussdo sobre o modelo isotérmico, haveria de se
pensar que inicialmente o rendimento deveria ser alto devido ao alto potencial de carbono,
em seguida cair até a proxima mudanga de relagdo entre as vazdes de oxigénio e gas inerte. O
grafico do rendimento neste caso teria trés picos, sendo um para cada mudanga de relagio de
vazoes.

Para explicar o comportamento do grafico de rendimento mostrado na figura 24, deve-
se observar o grafico da evolugdo térmica que esta na figura 25. Nela nota-se uma queda
acentuada da temperatura nos intantes iniciais, com rapida recuperagio até cerca de 250
segundos. A queda se deve a adigdo de CaO que estava a temperatura ambiente. O aumento
rapido de temperatura se deve a oxidagdo do aluminio que é muito exotérmica.

Como ja foi dito anteriormente, a descarburagfo é desfavorecida pelo abaixamento de
temperatura. Portanto, o que ocorre € uma descarburagdo reduzida no inicio devido as baixas
temperaturas. A medida em que a temperatura aumenta, o rendimento vai aumentando, mas
neste intervalo o teor de carbono vai diminuindo. Portanto, em um certo momento (800
segundos), mesmo com o aumento da temperatura o rendimento cai devido aos baixos teores
de carbono. Entdo o rendimento s6 apresentard picos nas mudangas de relagdes entre as
vazdes de oxigénio e¢ gas inerte, que é quando aquela éonﬁguragﬁo ( teor de carbono,

temperatura e relacdo O2/Ar) “enxerga” um potencial de carbono muito alto.
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Evolucdo Térmica

1.600

é

:

Temperatura C

:

1.400

Figura 25 — Simulagdo da evolugdo térmica para a corrida 1208 (curva vermelha)
Juntamente com os resultados experimentais (pontos).

Os fatores Av, f e € foram ajustados para que os dados simulados se aproximassem dos
dados coletados no conversor. Portanto, o comportamento do modelo foi verificado para
outras corridas utilizando-se os mesmos fatores. Ent3o, uma outra corrida, cujos dados estdo
na tabela 5 foi simulada.

As figura 26, 27, 28 e 29 trazem os resultados obtidos pela simulagio desta corrida.

Na figura 26 nota-se um aumento instantdneo nos teores de cromo e carbono. Isto se
deve ao acréscimo de 155kg de liga ferro-cromo-carbono, no instante 1071 segundos.

Observa-se que os maiores erros da evolugdo do teor de carbono, cromo e de
temperatura sio: 0,04%C, 0,5%Cr e 50°C respectivamente.

Na figura 29 também se observa um aumenta repentino no rendimento, isto também se
deve & mesma adi¢do, que aumentou o teor de carbono e que por conseguinte aumentou o

rendimento de oxigénio.
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Figura 29 — Simulagio do rendimento de oxigénio paraa corrida 1209.
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Para se comparar o fator ajustado: area de interface de reagdo por unidade de volume
(Av) obtido neste trabalho com o mesmo valor obtido por Deb Roy e Robertson ¢ e
Fruehan® necessitou-se calcular o produto Av.kS pois no modelo de Fruehan® a 4rea de
interface de reagdo e o coeficiente de transferéncia de massa estdo agrupados em um unico
valor que foi chamado de a.

Para o presente trabalho o produto Av.k é 0,0038 s, Fruehan® obteve Av.k*=
0,0015 s enquanto que Robertson e Deb Roy(6) Av.k°= 0,0047 s™'. Nota-se que os valores
sdo da mesma ordem de grandeza.

A emissividade da superficie do banho metélico obtida por Robertson e Deb Roy foi
0,4 enquanto que a emissividade obtida no presente trabalho foi de 0,8504. Segundo Geiger"™®
a emissividade das escorias contendo silica, alumina e 6xido de ferro variam entre 0,76 e 0,82.

O valor da fragiio de oxigénio que reage com silicio, cromo e manganés na altura das
ventaneiras (f), utilizado por Deb Roy e Robertson@ e Fruehan®, foi 0,9 enquanto para o
presente trabalho o valor de f¢é 0,504.

Em uma tentativa de explicar a discrepancia observada no valor de f, foi feita a
seguinte verificagdo de uma das corridas acompanhadas: realizou-se um balango de massa de
oxigénio levando-se em conta os teores de FeO, SiO;, MnO, Al;Os e Cr,0; da escoria® e o
volume de gas CO formado até o fim do sopro. Comparando-se o volume de oxigénio contido
nestes Oxidos com o volume de oxigénio que foi registrado pelos medidores de vazdo,
verificou-se uma defasagem de 20% em relagdo ao volume registrado. Esta diferenga explica
apenas parte da discrepancia observada.

Os coeficientes empiricos obtidos (Av, € e f) assumiram valores cuja ordem de
grandeza esta coerente com os dados da literatura. Como estes coeficientes podem envolver
varios tipos de erro, ja que foram obtidos de forma a aproximar os dados medidos e
calculados, seus valores podem indicar se as hipoteses formuladas estdo distantes da
realidade. Estes valores sendo coerentes mostram que as hipéteses principais envolvidas

parecem representar razoavelmente bem os mecanismos que ocorrem no CONversor.

* As quantidades destes 6xidos foram obtidas a partir de analise quimica de Si, Fe, Mn, Cr e Al da escéria,
conduzida na empresa Agos Villares S.A.
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6) Gonclusoes

D

2)

3)

4)

O modelo matematico para a descarburagdo de agos inoxidaveis implementado mostra a
existéncia do teor de carbono critico™ que é uma concentragio que também é observada
experimentalmente.

O ajuste dos coeficientes €, Av e f segundo um critério de minimizagéo do erro entre os
dos industriais e calculados permite obter a evolugdo do teor de carbono, cromo e de
temperatura com erros de no maximo: 0,04%C, 0,5%Cr e 50°C respectivamente.

O modelo matematico implementado prevé uma variagdo desprezivel - no teor de silicio do
banho metalico, o que ndo representa os dados industriais coletados.

O modelo matematico mostra que o rendimento de oxigénio no banho € geralmente
proximo de 1 no inicio de cada estagio do sopro, diminuindo até valores como 0,3 no final

destes estagios.
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Apéndice 1

1- Coeficientes de atividade henriana segundo Chipman apud Deb Roy e Robertson®

Onde:

log £, =e5 CL,x5200/p, .....(1)
log f. = eS CL x5200/ p, +eSCLx1200/p, .....(2)

log /., =e5, CLx1200/p, ....(3)

fi:coeficiente de atividade henriana;
G concentragio do elemento i na interface metal liquido-gas (mol. cm™);
pi. densidade do metal liquido (g.cm™);

ef-coeficiente de interagio deiem j.

2- Coeficientes de iteragio segundo Chipman apud Deb Roy e Robertson®

Onde:

e; =-158/T +0.038 .....(4)

eS =-0.023....(5

358
&€ :MCregr n M. +M,.,) D)
M, 230M

T: temperatura (K) e

Mi: massa molecular do elemento i (g).

3- Coeficientes de interagio ¢} Turkdogan e Bodsworth apud Deb Roy e Robertson®

74

J
i C Cr Si Mn 0] Ni
C 0.190 -0.020 0.088 -0.002 -0.240 0.012
Cr -0.103 -0.0003 0.0 0.0 -0.133 0.0
Si 0.130 0.0 0.110 0.0 -0.230 0.005
Mn -0.009 0.0 0.0 0.0 -0.083 0.0
O -0.450 -0.040 -0.131 -0.021 -0.200 0.006

Tabela 1 — Coeficientes &} de interagfio



4- Entalpias de mudangas de fase segundo Kubaschewski'?

Temp (°C) 575 1883
Si0; | Transform. aSi02--BSi02 BSi02)- Si02,
Energia (kcal) 0,15 3,6
Temp (°C) 1378
FeO Transform. FeO — FeOg,
Energia (kcal) 7,4
Temp (°C) 2030
Al Os Transform. ALO;3 (5 - AlO3 gy
Energia (kcal) 26
Temp (K) 1785
MnO Transform. MnO—MnOq,
Energia (kcal) 13
Temp (K) 760 910 1400 1536
Fe Transform. Fea-Feg FefB-Fey Fey-Fed Fed-Fe,
Energia (kcal) 1,2 0,22 0,21 3.3
Temp (K) 720 1100 1136 1244
Mn Transform. Mno-Mnf Mnfp-Mny Mny-Mnd | Mnd-Mny,
Energia (kcal) 0,48 0,55 0,43 3,2
Temp (K) Si(s) — Si(l)
Si Transform. 1410
Energia (kcal) 12,1
Temp (K) Al
Al Transform. 659
Energia (kcal) 2,5
Temp (K) Cr(s)-Cr ()
Cr Transform. 1900
Energia (kcal) 5

Tabela 2 — Entalpias de transformagio de fases com sua respectivas temperaturas




5- Tabela de calores especificos para diversas fases segundo Kubaschewsk!'?

Calor especifico : A+B.T+C.T( cal.°C*.mol™)
fase A B.10’ C.107
aSi02 11,22 8,2 -2,7
BSi02 14,41 1,94 0
FeO (1) 16,30 0 0
FeO (s) 12,38 1,62 -0,38
ALO;3 (s) 25,48 425 -6,82
MnO(s) 11,11 1,94 -0,88
Feo 418 5,92 0
Fep 9 0 0
Fey 1,84 4,66 0
Fe () 10,0 0 0
Fed 10,5 0 0
Mna 5,16 3,8 0
Mnp 8,33 0,66 0
Mny 10,7 0 0
Mnd 11,3 0 0
Mn(l) 11,0 0 0
Si (s) 71,72 0,59 -0,99
Si (1) 6,12 0 0
Cr(s) 5,84 2,36 -0,88
Cr(1) 9,4 0 0
Al 7,00 0 0
Al (s) 4,94 2,96 0
CO(g) 6,79 0,98 -0,11
Ar (g) 5,02 0 0

Tabela 3 - Calores especificos para diversas fases segundo Kubaschewsk™
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6 — Entalpia de formagao dos 6xidos a temperatura de 298K segundo

Kubaschewsk®?
Oxido -AHP 0 (kcal/mol) Oxido -AHC95(kcal/mol)
Cr20;5 270 MnO 92
CO 26,4 Si0;a 217
AlLO; 400 FeO 63,2

7 — Tabela de relagdes entre k;' e k° Deb Roy e Robertson .

Tabela 4 - Entalpias de formagéio de varios 6xidos segundo Kubaschewsk" "

Relagio valor
K/ ki 0,819
Ko/ Kk 1
K/ k© 0,741
KM 7k © 1,195
K%/ k© 248

Tabela 5 — RelagBes entre os coeficientes de transferéncia de massa®.

1 - fase metal liquido e g — fase gasosa
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Apendice 2 ~ Glileauly clos fluas do, giis GO

Para o calculo dos fluxos de CO podem existir duas situa¢des. haver 6xido disponivel
na interface metal liquido-gas para a oxidag@o do carbono; e ndo existir 6xido disponivel para
a oxidagdo do carbono, pois, ao longo da subida das bolhas este foi totalmente reduzido. Estas

duas situagdes estdo tratadas separadamente a seguir:

1- Cadlculo de fluxo de CO a partir da redu¢do dos oxidos presentes na interface metal
liquido-gas.

Como foi dito anteriormente, as contribuigdes de fluxo de CO de cada oxido (Jooo'?
MnO €203
Jco” " eJco

2

) foram calculadas separadamente. Mas o principio € o mesmo para todos os
oxidos, portanto sera apresentado o raciocinio apenas para a redugio do 6xido de cromo.

Para o célculo dos fluxos de CO foi necessario utilizar um método iterativo, pois as
diversas equagdes para se obter o fluxo de CO formam um sistema ndo linear. O fluxograma
deste procedimento esta na figura 1 .

Inicialmente toma-se o valor da concentragdo de carbono na interface gas-metal
liquido como sendo igual & concentragio de carbono no interior do liquido, o mesmo se
aplica para o valor da concentragfio de cromo na interface que ¢ admitida como sendo igual a
concentragio no interior do liquido.

A corregdo do coeficiente de transporte de massa em altas taxas de transferéncia para o

CO (B¢o) € adotada inicialmente como unitaria.

Definindo-se o valor K pela relagdo entre as concentragdes molares:

i i
oVl )
C,

E possivel calcular o valor de K segundo Nakamura apud Deb Roy e Robertson®

através da equagio:

3

1200 5200 _ (13663 5 61)
=== 7 e 2210 ...2A)

Y

Onde:
T: temperatura (K),
pr: densidade do aco liquido (g/cm’) e

fi: coeficiente de atividade henriana.
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Nio

** (Calculos para dxido de Cromo,
para os outros Oxidos o fluxo-
grama ¢ idéntico.

figura 1 - fluxograma para cilculo do fluxo de CO que entr nas bolhas
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Sendo o coeficiente de atividade henriana (f;) definido por:

Onde:
el coeficiente de interagdo de j em i;
n : namero de elementos e

%;j : € a concentragdo do elemento j (% peso).

Os valores de concentragdo de cromo e carbono utilizados no calculo dos coeficientes
de atividade sdo os da interface. As expressdes dos coeficientes de atividade e coeficientes de
interagdo estdo descritas no apéndice 1.

O célculo da pressio de CO na interface, é feito associando-se os fluxos de CO e C, as
suas respectivas equagdes e o equilibrio termodindmico na interface:

_ gco ~kgco'(Pc;o _Pcl'o) " P(_l;o
RTP, P

t

Jeo Jep .. .(4A)

JCO = JC (3)
Jo=k"*(C./ -C.). . .5A)

[Ce' 1 P
—=—— =K ....(6A)
C,

Onde:

0CO : coeficiente de corregdo de transporte de massa ;

kg°: coeficiente de transporte de massa (cm/s);

R : constante dos gases (= 82,0594 atm.cm®/(mol.K));

T : temperatura (K),

Pco' Pressio parcial de CO no interior da bolha ( atm);

Pco’: Pressdo parcial de CO bolha junto a interface metal liquido-gés (atm);

Pi: Pressdo total ( atm);

k: coeficiente de transporte de massa de carbono no metal liquido (cm/s) e

C': concentragio do elemento i na interface metal liquido-gas (mol/ cm®).
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Substituindo-se na equagio (5A) o valor de C¢' isolado na equagdo (6A) e

substituindo-se também as equagdes (3A) e (5A) na equagio (4A) tem-se :

—E(P}p)? +(A+EC+D)Piy —(AB+DC)=0... (7A)

Sendo:

B0 k°

RT

A= B=P, C=P  D=k‘C. E=k

[Ce1”
K

A solugio desta equaglo quadratica resulta em duas raizes reais, sendo uma das quais
negativa e que portanto foi desprezada.

Com base em Pco', pode-se calcular o fluxo de CO (Jco) utilizando-se a equagio (4A)
e em seguida calcula-se um novo coeficiente de corregio de transporte de massa’’ O¢o

através das expressdes:

2

B, =(1 —erf%)“l.exp(—j) ).....(8A)

A fungdo erro de Gauss foi calculada pela seguinte série!?:

( 1) zZn+l
erf(z) = Zm i) ...(10A)

Compara-se 0 novo valor de 8co com o valor tomado anteriormente. Caso a diferenga

seja maior que um limite pré determinado, o novo valor de 0¢o é tomado como correto e o

procedimento € repetido até que a diferenca seja pequena. O critério usado para encerrar as

iteragdes foi:

0.0

nove anlerior

o

anterior

<0,0005 ....(11A)
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A concentragdo de oxigénio na interface é calculada utilizando-se a constante K,
segundo Nakamura apud Deb Roy e Robertson® e definida pela equagdo (12A) além das
concentragdes de cromo e de carbono na interface e da pressio de CO na interface.

(12A)

Foo _ k, =[12001990) £ 1 exp.2.3031056/T +2.131) .....

Cc'JCé P P

L [1299)1090) £ 1. exp2.3031056/T + 2.131). €. (13A)
P Feo

—=I

Co

Onde:
Co': é a concentragdo de oxigénio na interface (mol/cm’).

O fluxo de oxigénio pode ser calculado por:
Jo =k°*(C,) -C,))....(14A)

Onde:
Jo: fluxo de oxigénio (mol/(cm? s));
ki°: coeficiente de transferéncia de massa de oxigénio no metal liquido (cm/s) e

C'o: concentragio de oxigénio no interior do metal liquido (mol/ cm’®).

Com fluxo de CO ao interior da bolha e fluxo de oxigénio no metal liquido em diregio

a interface, pode-se obter o valor do fluxo de cromo e, com ele, um novo valor para a

concentragdo de cromo na interface:

Jo, = %(JCOC’ZO’ —J, %) L (15A)

L Jg
CC" =_kl(é'r

+C.,' ... (16A)

Onde:
Jer: fluxo de cromo (mol/(cm?.s));
k“": coeficiente de transferéncia de massa de cromo no metal liquido (cm/s)

Clor concentragdo de cromo no interior do metal liquido (mol/ cm?).

Clor concentragdo de cromo no metal liquido junto a interface (mol/ cm®).

Compara-se o novo teor de cromo junto a interface com o valor assumido

anteriormente. Caso a diferenga seja maior que um dado valor, o novo teor de cromo na

interface € tomado como correto e o procedimento ¢ repetido até que a diferenga obedeca o

critério abaixo:
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] Ccrl novo — CCr‘ anierior

<0.0005 .....(17A)

i
‘ CCr anterior

Através da equacio de fluxo (19A) e da equagdo de conservagio de massa (18A)
calcula-se o um novo valor do carbono na interface e em seguida um novo valor K através da

equagdo (2A).
Jeo=de ...asp) Ci=-=%+C/

Faz-s¢ a comparagio da nova constante K com aquela calculada anteriormente
utilizando o critério dado pela equagdo (20A). Caso o critério seja satisfeito, passa-se adiante,

caso contrario, toma-se o tiltimo valor como sendo correto e repete-se o procedimento.

| K novo __ " anterior

| K

anterior

< 0.0005.....(20A)

2- Cdlculo de fluxo de CO na auséncia de oxidos na superficie da bolha

A bolha gasosa contendo CO sobe até a superficie mantendo o equilibrio

C+0=CO nainterface gas liquido.
Utilizando-se as equagbes (3A), (4A), (5A) e (12A) e fazendo-se substituigBes

anélogas aquelas feitas para obter a expressﬁb (7A), tem-se:

Adlo +BJi +CJep + D=0 (21A)

Onde:
__ keq
k. k,
60 .kgco
! 1 - P,.keq
B=keq(o+Cey _RIT
ke k keko
8 5 C; Ci. Ok"
C=-C;CP keq+ P +keq(—2-+—=S)—2_p
(o4 o q q( kc ko ) RT t
Cco co

D=——2%_PCEC® keq+—*— P2 P
Ry et q Ry Ccoti
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Para resolver a equagdo (21A) utiliza-se 0 método numérico de Newton-

Rapson®'®)

A partir do Jco pode-se calcular as concentragdes na interface.

Jep =Je =Jp ... (22A)

c/="toc . 3
kl

c, :‘;Twwo’.....(mA)
!

juntamente com estudo de sinais através da derivada da fungao.

Repete-se o procedimento até que o critério dado pela inequagdo (25A) seja satisfeito.

|,/ velha-— Cc"nova{ <0.005.._(25A)

l C.'nova



