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RESUMO

Os requisitos de qualidade cada vez mais rigorosos nos acos ultra baixo carbono tém
exigido teores de carbono cada vez menores ou em faixas extremamente estreitas. O
processo RH é o principal equipamento utilizado para producao desses acos. Por isso,
o desgaseificador RH tem sido objeto de uma série de estudos, principalmente no que

se refere ao conhecimento da taxa de circulacéo e de descarburacdo dos acos.

A eficiéncia do desgaseificador RH esta ligada ao valor da vazao de argonio utilizada
nos bicos de sua perna de subida. Essa vazdo é uma das variaveis de controle do
processo mais importantes no RH, pois ela determina a cinética da reacdo de
descarburacdo. Tendo em vista a importancia do conhecimento da descarburacéo,
objetiva-se investigar a variacdo da taxa de descarburacdo em funcdo da vazéo de
argbnio nos bicos da perna de subida do desgaseificador a vacuo RH, determinando a

vazdo otima a ser utilizada em cada etapa do processo de descarburacao.

Para alcancar esse objetivo, acompanhou-se 97 corridas de acgo ultra baixo carbono
utilizando valores de vazao de argbnio de 80, 110 e 140 Nm?h alternadamente em
cada etapa do processo. Foram retiradas amostras de aco para analise quimica aos 0,
6 e 12 minutos de cada corrida, analisando as duas etapas de descarburagcéo

utilizadas atualmente na Usiminas.

Para a primeira etapa do tratamento, a constante aparente de descarburacéo
apresentou valores semelhantes para as trés vazées de argonio estudadas (80, 110 e
140 Nm3/h). Nesse caso alterou-se o padrdo de tratamento de 110 para 80 Nm%h,

utilizando a menor das trés vazdes testadas.

Estima-se com essa alteracdo uma reducdo no consumo de argbnio de
aproximadamente 18.900 Nm®ano e consequentemente a disponibilizacéo desse gas
para outras atividades na Aciaria. Essa alteragdo representa uma economia de

aproximadamente R$ 22.700,00/ano.
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Outro beneficio da reducédo dessa vazao € a diminuicdo na queda de temperatura do
aco durante o tratamento. Essa diminuicdo € estimada em aproximadamente 0,04°C

por tratamento;

Para a segunda etapa do tratamento, a constante aparente de descarburacdo para a
vazdo de 140 Nm*/h apresentou valores maiores que para 80 e 110 Nm*h. Nesse

caso manteve-se o padrdo de 140 Nm¥h.
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ABSTRACT

With increasing quality requirements in Ultra Low Carbon steels in recent years, there
has been a growing demand for these steel grades containing very low carbon
contents in extremely narrow ranges. These steels are commonly produced in RH
degassers. For this reason the RH degasser has been the focus of various studies
investigating the effects of different variables on the circulation and decarburization

rates.

The efficiency of the RH degasser is related to the argon flow rate used in the upleg
snorkel. This flow rate is one of the most important process control variable in RH,
since it determines the kinetics of the decarburization reaction. The purpose of the
present study is to investigate the variation of the decarburization rate as a function of
the argon flow rate in the upleg snorkel, and to determine the best flow rate to be used

in each decarburization stage.

At this test were evaluated 97 heats of ultra low carbon steel using three different argon
flow rates of 80, 110 and 140 Nm?/h alternately. Steel samples were taken for chemical
analysis. It was taken at approximate 0, 6 and 12 minutes of each heat to analyze two

different decarburization process stages used at Usiminas.

For the first decarburization stage, the apparent rate constant was similar for the three
conditions tested (80, 110 and 140 Nm®h). Therefore, the treatment pattern was

exchange from 110 to 80 Nm*/h, using the smallest flow rate.

The estimated argon consumption reduction is 18.900 Nm®/year and consequently, this
gas is available for other activities at steelmaking shop. It represents an economy of

approximately R$ 22.700,00/year.

Another benefit is the reduction of the steel temperature drop during the treatment. This

reduction is estimated in approximately 0,04°C/treatment.
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For the second decarburization stage, the apparent rate constant to the argon flow rate
of 140 Nm®h was higher than other ones (80 and 110 Nm®h). In this case, it was

decide to maintain the pattern of 140 Nm®/h.



1 — INTRODUCAO

O aumento na demanda de agos com requisitos de qualidade mais rigorosos tem exigido
teores de carbono cada vez menores. Em alguns acgos ultra baixo carbono, dependendo
da aplicacao, teores maximos de carbono de 0,002% podem ser exigidos no produto final.
Podem-se exigir também acos com teores de carbono em faixas extremamente estreitas,
como exemplo, acos “Bake Hardening” para a industria automobilistica podem exigir
faixas de carbono variando de 0,0015% a 0,0025%. Ressalta-se a especial atencéo que

tem sido dada ao controle da composi¢édo quimica desses agos.

O desgaseificador a vacuo RH é o principal equipamento utilizado para producdo desses
acos com ultra baixo teores de carbono e é considerado um equipamento chave na

siderurgia moderna, segundo Tembergen (2007).

A vazao de argdnio nos bicos da perna de subida é uma das variaveis mais importantes
do processo RH. Ela determina a taxa de circulagdo de aco no equipamento, podendo
influenciar, em determinadas condic¢des, na taxa de descarburac¢do. Portanto, a eficiéncia
do RH estd ligada ao valor dessa vazéo utilizada, podendo variar de acordo com a

caracteristica de cada equipamento.

Segundo Ahrenhold (2003), o aumento na vazdo de argbnio nem sempre leva a um
aumento na taxa de descarburacgdo, existe um valor limite a partir do qual esta taxa se
estabiliza. Sabe-se também que altas vazbes de argbnio aumentam a incidéncia de

cascao no vaso.

Como normalmente existem limitagbes no equipamento quanto a taxa de succ¢do dos
gases, altas taxas de injecdo de argdnio podem dificultar a obtencdo de baixas pressdes
na camara de vacuo, principalmente nos primeiros instantes do tratamento, onde o

volume de gas gerado pela reacédo de descarburacdo é muito grande.

Atualmente na USIMINAS, o padrdo de argonio foi escolhido pensando-se em utilizar
altas vazOes que garantissem os resultados metallrgicos. Na oportunidade ndo se

analisou a questdo econbmica, ficando a expectativa de que uma andlise mais criteriosa



dos melhores valores em cada uma das etapas de descarburacdo seria realizada

posteriormente.

No ano de 2004, durante a reforma do desgaseificador RH ficou definido juntamente com
o fornecedor do equipamento, dividir o tratamento de descarburacdo em duas etapas. Em
condicdes normais, esse tratamento na Usiminas/Ipatinga é de aproximadamente 12
minutos. Definiu-se, portanto, que a primeira etapa compreenderia o tempo de tratamento
entre 0 e 6 minutos e a segunda etapa o tempo restante (normalmente entre 6 e 12

minutos).

O presente trabalho constou do tratamento de 97 corridas de acgo ultra baixo carbono
onde foram retiradas trés amostras de cada corrida (no inicio e ao final de cada uma das
etapas do tratamento de descarburacdo). Apds analise quimica das amostras, avaliou-se
a taxa de descarburacdo através do célculo da constante aparente de descarburacao.
Posteriormente, foi realizada uma andlise comparativa dos resultados e escolha da

melhor vazdo em cada etapa.



2 - OBJETIVOS

Tendo em vista a importancia do conhecimento da descarburagdo no processo, esse
estudo tem como objetivo investigar a variagcdo na taxa de descarburagcdo em fungéo da
vazao de argbnio nos bicos da perna de subida do desgaseificador a vdcuo RH em cada
etapa do processo de descarburacdo. O objetivo foi o de conciliar altas taxas de
descarburagcdo com a menor vazao de argdnio possivel, propiciando redu¢cdo do consumo

de gés no equipamento.



3 — REVISAO BIBLIOGRAFICA

A siderurgia tem enfrentado um aumento na demanda de acos com requisitos de
qualidade cada vez mais rigorosos, principalmente quanto a qualidade superficial e a
propriedade mecéanica dos produtos, exigindo agos com composi¢cdo quimica em faixas
cada vez mais estreitas. Especial atencdo tem sido dada ao controle dos teores de
carbono desses acos. Na USIMINAS, os acos ultra baixo carbono para a industria
automobilistica estdo entre os principais tipos de a¢o produzidos na planta de Ipatinga.
Dentre esses acos destacam-se 0s ac¢os “Interstitial Free” com teores de carbono
normalmente < 30 ppm e os ac¢os “Bake Hardening” com teores de carbono em faixas
estreitas. O desgaseificador a vdcuo RH € o principal equipamento utilizado para
producdo desses tipos de acos. Serd apresentado um histérico do processo RH e,
posteriormente, serdo apresentados e discutidos os seus fundamentos, incluindo
aspectos termodindmicos e cinéticos. Finalmente, ser4 apresentada uma analise dos
principais fatores que afetam a eficiéncia desse processo bem como as melhorias que

tém sido propostas para aumentar essa eficiéncia.

3.1 - 0O Processo RH

O processo RH consiste de uma camara com dois tubos refratarios chamados pernas, um
para entrada e outro para saida de aco. Durante o tratamento, essas pernas sédo imersas
no aco contido na panela. Esse processo se da ou pela elevacdo da panela ou pelo

abaixamento do vaso.

Para promover a circulacdo do aco, além do vacuo produzido no sistema, injeta-se um
gas inerte, geralmente argbnio, por uma das pernas, como mostrado na figura 3.1.
Quando a cémara € evacuada, uma coluna de aco liquido com altura de
aproximadamente 1,4 metros € atingida devido a diferenca de pressdo criada entre o
interior da camara (cerca de 1 torr) e a superficie de aco liquido da panela (760 torr). O
gas injetado numa dessas pernas € responsavel pela elevagdo do aco nesta regido. A
diferenca de altura da coluna de ago no interior da camara devido a esta elevacao

provoca a circulacdo do aco.
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Figura 3.1 — Vista esquematica do desgaseificador RH mostrando a circulacéo do ago

através das pernas (Silva et al, 2004).

Na parte superior da cdmara de vacuo existe uma saida de gas acoplada ao sistema de
vacuo. Esse sistema de producdo de vacuo é constituido normalmente de ejetores de
vapor e/ou bombas de anel de 4gua, além de condensadores de vapor, como mostrado
na figura 3.2. Uma anti-camara para adicdo sob vacuo permite a introducao de ligas para

ajuste de composi¢ao quimica.

As principais funcdes do desgaseificador RH séo:
e Descarburacao;

e Remocéo de hidrogénio;



e Remocéo de nitrogénio;
e Tratamento de limpidez (reducdo do numero e do tamanho das inclusdes);
e Ajuste de composi¢ado quimica;

e Aguecimento.

Pressao
atmosférica = 760 torr _

Pressao na
camara =1 torr

Figura 3.2 — Visdo esquematica de um sistema de vacuo usado no desgaseificador RH
(Silva et al, 2004).

3.1.1 — Descarburacéao

O tratamento para descarburacdo caracteriza-se pela reacdo do carbono dissolvido no
aco com o oxigénio produzindo gas CO, que € retirado pelo sistema de vacuo.
Normalmente sdo produzidos acos com teores de carbono < 0,003%. A reagdo de

descarburacéo se baseia numa reacdo dependente da pressdo e pode ser expressa por:

C+ 0 = COy 3.1)



3.1.2 — Remogé&o de hidrogénio

O tratamento para reducgédo do teor de hidrogénio dissolvido no ago se da pela diminuigdo
da presséo parcial desse na camara de vacuo e da injecéo de gas inerte. Sdo produzidos
acos com teores de hidrogénio que podem atingir valores inferiores a 0,00015%. A figura
3.3 mostra a variacéo do teor de hidrogénio com o tempo de tratamento no RH para dois
diferentes teores de hidrogénio inicial. A figura apresenta os valores simulados e medidos

em 30 corridas (Kleimt, 2001). A reacdo de remoc¢ao de hidrogénio pode ser expressa por:

ZH = Hz(g) (32)
J?'
E: 6 e o medido
& [ ~=~" simulado
2D
[~
=
= 4
g )
X3 -
[}
= < Y
< 2 5 -
£ "2
; 1
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0 5 10 15 20 25

Tempo de vacuo (minutos)

Figura 3.3 — Variagéo do teor de hidrogénio com o tempo de tratamento no RH (Kleimt,
2001).



3.1.3 — Remocgé&o de nitrogénio

O tratamento para reducéo do teor de nitrogénio se da pela diminuicdo da presséo parcial
do nitrogénio na camara de vacuo e sucg¢do desse para a chaminé através do sistema de
vacuo. Normalmente, sdo atingidos valores < 0,002%. A reagdo de remocao de nitrogénio

pode ser expressa por:

2N = Nz (3.3)
Um fator importante a ser considerado é a influéncia de substancias tensoativas na taxa
de remocdo de nitrogénio. A cinética da remocdo do nitrogénio é prejudicada pela
presenca de elementos tensoativos como o enxofre e o oxigénio. Esses elementos
bloqueiam os sitios de nucleacéo na interface metal-gas (Silva, 2005). A figura 3.4 mostra
a curva de remocao do nitrogénio para um RH de 85t em funcdo do tempo de tratamento

e do teor de enxofre contido no ago (Sau et al, 1999).

(ppm)

genio

Nitro

0 i 1 i M i -

0 10 20 30 40 S0
Tempo de RH (min)

Figura 3.4 — Curva de remocéao do nitrogénio em funcéo do tempo de tratamento no RH

para diferentes teores de enxofre no ago (Sau et al, 1999).



3.1.4 — Tratamento de limpidez

O tratamento de limpidez no RH se d& devido a forte turbuléncia existente na caAmara de
vacuo e na panela. Essa turbuléncia favorece a aglomeracéo e a flutuagédo das inclusées
formadas durante a fabricacéo do aco. No processo RH é possivel produzir agos com alto
nivel de limpidez. No tratamento de agos no desgaseificador RH, ha uma reducdo na
ocorréncia de inclusdes de alumina e de defeitos superficiais em comparagcdo com

tratamentos de panela normalmente utilizados, segundo Fruehan (1990).
3.1.5 - Ajuste de composi¢do quimica

O tratamento para ajuste de composi¢do quimica € realizado através da adi¢do de ligas
no aco. Por serem adicionadas sob vacuo (sem a presenca de ar atmosférico e evitando a
reacdo metal/escoria), as ligas apresentam rendimentos mais elevados e estaveis.
Através do desgaseificador RH pode-se produzir ago com maior precisdo no controle da

composi¢ao quimica, segundo Tembergen (2007).

3.1.6 — Aquecimento

As mais recentes unidades de RH s&o dotadas de lanca para sopro de oxigénio. A langa
tem como fungéo o ajuste do teor de oxigénio no ago e o aquecimento aluminotérmico. O
calor gerado pela reagéo quimica entre o oxigénio e o aluminio aquece o banho metalico.

A reacao envolvida é (Castro et al, 2003):

Reacédo quimica:

3
2A|(S) + E Oz(g) = Aleg(S) AH®508 Al2O3 = - 400,4 kcal/mol de A|203 (34)
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3.2 — Hist6rico do Processo RH

A utilizacdo do vacuo na siderurgia foi inicialmente sugerida por Bessemer no final do
século 18. Em 1931, Williams propdés um método de desgaseificar o ago, conforme

mostrado na figura 3.5 (Silva et al, 2005).

Figura 3.5 — Principio do processo RH na patente Williams, 1931 (Silva et al, 2005).

Na década de 50, em Bochum na Alemanha, foram produzidos lingotes destinados ao
forjamento utilizando vacuo. Em 1957, foi concedida a A. Lorenz uma patente de um
desgaseificador a vacuo que se assemelha aos RH modernos, como mostra a figura 3.6
(Silva et al, 2005).

Em 1957 na Alemanha, cidade de Hattingem, na usina de Ruhrstahl Heinrichshitte da
Thyssen e na companhia Heraeus, foram realizadas pesquisas que possibilitaram a
utilizacdo industrial do processo. A origem do nome provém, portanto, destas duas

companhias, Ruhrstahl e Heraeus (Silva et al, 2005).



Figura 3.6 — Esquema patenteado por A. Lorenz, 1957 (Silva et al, 2005).

Em 1958 foi construida a primeira instalacéo piloto que entrou em operacédo em 1959 em

Hattingen, com obijetivo inicial de reduzir os teores de hidrogénio (Silva et al, 2005), como
€ mostrado na figura 3.7.

Bnrr!bas de vacuo
- 25030 m¥h
6020 m3/h
e r— et —— 1000 m3/h
I’HDI‘IID ___r_- -—
Panela [ ——— 1750

Figura 3.7 — Esquema da instalagdo piloto do processo RH (Silva et al, 2005).
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Em 1967, na usina de Ruhrort, entrou em operacdo o segundo RH da Thyssen, ja
adaptado para as préticas de descarburacgédo e adicdo de ligas (Silva et al, 2005).

O processo RH tem sido objeto de uma série de desenvolvimentos, principalmente, no
que diz respeito aos equipamentos auxiliares (sistema de produc¢do de vacuo, nimero e
disposicdo dos bicos de argbnio, sistema de automacgdo, langca de oxigénio, etc), as
dimensbes (altura e diametro dos vasos, didmetro das pernas, etc) e a capacidade de
producdo. A forca motriz desse desenvolvimento é a exigéncia cada vez maior no que se
refere a performance metallrgica, principalmente em termos de teores de carbono,
hidrogénio e nitrogénio, com tempos de tratamento limitados pelo sincronismo entre o

refino primério e o lingotamento.

A figura 3.8 apresenta o desenho do vaso atual da Usiminas com lanca T-COB. Essa
lanca permite sopro de oxigénio para ajuste do seu teor e/ou aquecimento do ac¢o. A lanca

permite também o aquecimento e a remog¢é&o do cascéo interno do vaso.

LANCA

< TUBO DE SUCCAO
CALHA DE

ADICAO
VASO SUPERIOR

VASO INFERIOR

Figura 3.8 — Vaso atual do RH da Usiminas com langa T-COB (Silva et al, 2004).
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Com o aumento da capacidade das panelas na aciaria e o aumento das taxas de
circulacdo e de descarburacdo do aco, uma das caracteristicas que se modificou no
equipamento foi a altura dos vasos. Procurou-se com isso minimizar a formagéo de
cascdo no tubo de succdo devido a projecdo de ago proveniente da forte turbuléncia.
Atualmente os vasos podem atingir alturas superiores a 13 m. A figura 3.9 apresenta a

evolugao da altura dos vasos no processo RH desde a sua concepgao inicial.

Hattingen  Ruhrort  Hattingen Beeckerwerth  Bruckhausen
159 1959-1976 1967 1976-1993 1987 1992
10 el A
Prototipo (RHO) 1976)
(RHO 1969-1973)
- i ;
% 7 %
s 1 1
¥ Z ¥
/ 1 |
i 2 2 1/
; H i1
-

Figura 3.9 — Evolugéo da altura do vaso no processo RH (Silva et al, 2005).

Em funcéo da incidéncia de cascéo no tubo de succéo devido ao splash que ocorre no
interior do vaso, Kuwabara et al (1988) realizaram experimentos no desgaseificador RH
de 100 t em Hirohata. Mediu-se a altura do splash durante o tratamento utilizando uma
haste introduzida no vaso. Tomou-se a altura do splash a medida que os respingos de
aco aderiam & haste. A figura 3.10 mostra que o splash é vigoroso nos estagios iniciais,

mas se torna menor com o decorrer do tratamento.
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Outro item que tem evoluido em conjunto com a capacidade das aciarias e com a
exigéncia de altas taxas de descarburagéo € o diametro das pernas. A figura 3.11 mostra

a evolucéo desse diametro com o tamanho da corrida, segundo Tembergen et al (2007).
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Figura 3.10 — Variacao na altura do splash (Kuwabara et al, 1988).
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Figura 3.11 — Didmetro da perna em fungéo da capacidade da corrida (Tembergen et al,
2007).
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3.3 — Termodinamica da Descarbura¢cao no Processo RH

O tratamento para descarburacdo no RH caracteriza-se pela reacéo entre o carbono e o
oxigénio dissolvidos no aco produzindo gas CO, que é retirado pelo sistema de vacuo. A
reacdo de descarburacdo se baseia numa reacdo dependente da pressdo e pode ser

expressa por (Carvalho et al, 1977):

C+0 = COy AG® = -4379 -10,17T (cal/mol) (3.5)

A relacdo entre os teores de carbono e oxigénio em equilibrio pode ser calculada pela

equacao:

AG° =-RTInK (3.6)
P

K = ¢ 3.7
hoh, 3.7)

he = f(%C) (3.8)

h, = f5(%0) (3.9)

Considerando um aco apenas com carbono e oxigénio, os coeficientes de atividade, f. e f,,

sdo dados por:

log f. = e.5(%C) + e.°(%0) (3.10)
log fo = €,°(%C) + e,°(%0) (3.11)
Onde:

AG°® = energia livre padréo (cal/mol);

R = constante (1,9872 cal/mol.K);

K = constante de equilibrio;

P = pressao parcial do monéxido de carbono gasoso (atm);
h. = atividade henriana do carbono no aco;

h, = atividade henriana do oxigénio no aco;



f. = coeficiente de atividade henriano do carbono;

f, = coeficiente de atividade henriano do oxigénio.

e’ = coeficiente de interacédo henriano do carbono sobre o carbono;

e’ = coeficiente de interacdo henriano do carbono sobre o oxigénio;

e,’ = coeficiente de interagdo henriano do oxigénio sobre o oxigénio;

e, = coeficiente de interacdo henriano do oxigénio sobre o carbono;

%C = porcentagem de carbono contida no ago;

%0 = porcentagem de oxigénio contida no ago.

Através do tratamento dos dados termodinamicos pode-se construir a figura 3.12, que
apresenta a relagdo de equilibrio do carbono com o oxigénio para varias pressdes na
auséncia dos outros elementos de liga. Pode-se observar através da figura que, quanto
menor a pressao parcial de CO, menor o produto %C x %0O. Por exemplo, considerando
os coeficientes de atividade henriana iguais a 1, temperatura de 1600°C, a, de 100 ppm e

presséo parcial de CO de 1 mbar, poder-se-ia obter o teor de carbono proximo a 2 ppm ao

final do processo de descarburacéo.
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Figura 3.12 — Equilibrio carbono-oxigénio a 1600°C (Brachet et al, 1993)
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De acordo com essas relacdes, € possivel atingir produtos %C x %0 tédo baixos quanto se
queira, dentro do limite termodindmico. Porém, essas expressdes ndo sdo perfeitamente
obedecidas e s6 permitem estabelecer o limite minimo de teores de carbono e oxigénio.
Os motivos de ndo se alcancar o equilibrio na préatica estdo relacionados aos fatores
cinéticos. Na figura 3.13, observa-se o desvio do produto %C x %O em relagdo ao

equilibrio, segundo Silva et al (2005).
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Figura 3.13 — Desvio do produto %C x %0 em relagdo ao equilibrio (Silva et al, 2005).

3.4 — Cinética da Descarburacao

Célculos termodindmicos mostram que o teor de carbono no ago atingiria 20 ppm com

uma presséo de CO em torno de 60 torr. Seria possivel também atingir 1 ppm de carbono
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a uma pressao menor que 2 torr. Porém, isso ndo ocorre na prética, pois, em geral,
processos industriais a vacuo ndo atingem o equilibrio termodindmico e sdo governados
pela cinética das rea¢des, como comentado por Fruehan (1990). Os teores de carbono do
equilibrio n&o sao atingidos pelo fato de haver um valor critico do teor de carbono abaixo
do qual a reacédo de descarburacdo depende da velocidade de difuséo do carbono, o que
faz com que a velocidade de descarburacdo se torne muito baixa na etapa final do

tratamento.

A cinética da descarburacdo pode ser descrita por uma reagcdo de primeira ordem,
segundo Silva et al (2005):

%C B %Ceq —kCot
=e
%CO B %Ceq (3.12)

Onde:

%C = percentagem de carbono no banho;
%C, = percentagem inicial de carbono;

%C.q = percentagem de carbono no equilibrio;
t = tempo de descarburacéo (minuto);

ke = constante cinética (minuto™).

Segundo Fruehan (1998), para desgaseificadores RH a constante cinética pode ser dada

pela seguinte relacéo:

_Q 4d
““V,p Q (3.13)

Onde:
Q =taxa de circulagao de acgo (kg/min);
Vg = volume de aco na panela (m®);

p =densidade do aco (kg/m°);
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q = coeficiente volumétrico de transferéncia de massa da descarburag&o (m*/min).

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa da descarburacdo é proporcional a
area da secdo transversal do vaso A,, que € equivalente a area da secdo superficial do

banho. Fruehan (1998) fornece a seguinte aproxima¢ao empirica:
=0,26Q°**A, %C
q=0,26Q"""A, (3.19)

Os estudos foram realizados em equipamentos RH de 240 a 300 t. Entretanto, essa
equacao é valida somente para concentraces de carbono de 0,0025 a 0,01% e para as

condi¢Bes operacionais especificas desses reatores estudados.

Kishimoto et al (1993) estudaram a cinética da descarburagdo usando um forno de
inducdo de 20 Kg de aco fundido. Os resultados mostraram que a resisténcia a
transferéncia de massa de CO na fase gasosa é muito menor que o da transferéncia de
carbono no banho. Portanto, pode-se concluir que a reacdo de descarburagdo, no

experimento, € controlada pela transferéncia de massa de carbono no banho.

Durante o processo de descarburacédo no desgaseificador RH, as rea¢gbes podem ocorrer
em trés locais, segundo Yano (1994). Na superficie do banho: o carbono e o oxigénio
dissolvidos transferem-se para essa superficie, onde a reacdo ocorre. Tem-se, entdo, a
succdo do gas CO formado, através do sistema de vacuo. A mesma reagdo ocorre na
superficie da bolha em ascensdo no interior do banho. Uma diferenca entre as duas
reacles é que a pressédo parcial de CO na bolha e a area superficial de reacdo mudam a
medida que a bolha sobe. A reacéo de descarburacdo também pode ocorrer no seio do

banho metalico através da formacédo de bolhas de CO.

Park et al (2003) desenvolveram um modelo numérico para simular o comportamento da
descarburacdo no RH. O modelo de reagdo incorpora os modelos para cada sitio:
superficie do banho, superficie da bolha e reagdo no seio do liquido. Foi considerado
também o equilibrio termodindmico e a cinética da reacdo. Nos estagios iniciais da

descarburacgéo, a contribuicdo no seio do liquido € dominante, porém, no estégio final,
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onde o teor de carbono é baixo, as contribui¢cdes da superficie do banho e da superficie

da bolha se tornam maiores.

No processo RH, o grau de vacuo e a concentracdo de carbono mudam
consideravelmente durante o tratamento, por isso, os fatores que governam a taxa de
descarburacdo mudam com o tempo, tornando dificil analisar o comportamento das
reacOes através de um modelo simples. Yano (1994) construiu um modelo dindmico
capaz de predizer a taxa de reagdo do comeco ao fim do tratamento de descarburacéo e
usou esse modelo para estudar os fatores que governam a taxa de reacdo no processo

RH. A figura 3.14 mostra um esboc¢o do modelo de descarburacéo proposto.
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Figura 3.14 — Esboc¢o do modelo de descarburacéo proposto por Yano (1994)
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A variacao do teor de carbono contido e da taxa de descarburacdo com o tempo pode ser
vista na figura 3.15. Pode-se notar trés estagios da descarburagdo distintos durante o
tratamento, de acordo com Tembergen et al (2007). A reacdo de descarburagéo foi
analisada assumindo reag&o de primeira ordem, com C.=0. H4 indicios de que a reagéo
de descarburacdo possa ser dividida em trés diferentes estagios com diferentes valores
de k. A taxa de descarburagéo aparente (k) pode ser obtida através da inclina¢éo da linha
de —In([C{]/[C,]) versus tempo. No estagio 1, no qual a evacuacédo do vaso e a circulagdo
do banho comegam o valor de k é o mais baixo dos trés estagios. No estagio 2, o valor de
K é o maior e aproximadamente 80 a 90% do total de carbono é removido nesse estagio.
Quando a descarburacéo alcanga o estagio 3, o carbono contido aproxima-se de um valor
critico que pode ser diferente a cada desgaseificador analisado. O tipico teor de carbono

onde ocorre a transi¢do do estagio 2 para o 3 esta entre 20 e 50 ppm.
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Figura 3.15 — Variacao do teor de carbono contido e do In([C]/[C,]) com o tempo
(Tembergen et al, 2007).
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Segundo Nuss (1995), a descarburacéo no RH pode ser dividida nas trés etapas listadas

a sequir.

Periodo de estagnacao: Inicialmente, entre 1 e 2 minutos, a pressdo comega a cair no
interior do vaso e a descarburacéo ocorre lentamente. O nivel de vacuo necessario para
se observar o inicio da circulagdo de aco € de aproximadamente 330 mbar (247,5 torr).
Normalmente o inicio da circulacdo de aco corresponde ao inicio da descarburacao.
Posteriormente, inicia-se o periodo de descarburagéo rapida até que os teores de carbono
atinjam cerca de 30 ppm. Por fim, tem-se o periodo de ultra baixos teores de carbono

(inferiores a 30 ppm), quando a velocidade da descarburacéo decresce drasticamente.

Segundo Ahrenhold (2003), para caracterizar a descarburagdo no RH pode-se levar em
conta 2 estagios de descarburacgéo. Estagio inicial no qual a descarburacao atinge valores

em torno de 30 ppm e estégio final para valores inferiores a esse.

A figura 3.16 mostra as condi¢des aplicdveis ao novo RH namero 2 da ThyssenKrupp. A
taxa de circulacdo é de cerca de 160 t/min (calculada pela formula de Kuwabara, a mais
usada no mundo). A constante da reagdo (k) varia consideravelmente entre o estagio final
e inicial do tratamento de descarburacdo, podendo atingir valores entre 0,3 e 0,4 min? no

estagio inicial e valores abaixo de 0,1 min™ no estagio final.

Para confeccéo da figura foi utilizada a seguinte equacéao:

-1

k _ 1+ mpanela 1 n mpanela

mvacuo KC m (3.15)
Onde:
k = coeficiente global de transferéncia de massa em certo periodo de tempo (s™);

Mpanela = Massa de aco dentro da panela durante a desgaseificacao (kg);
Myacue = Massa de aco dentro do vaso durante a desgaseificacéo (kg);
Kc = constante da taxa de reac&o de primeira ordem (s™);

m = taxa de circulagdo (kg/s).
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Figura 3.16 — Estagios do novo RH 2 da ThyssenKrupp em relacéo a taxa de circulacdo e

ao coeficiente de transferéncia de massa (Ahrenhold et al, 2003).

Segundo Guo e Irons (2000), a descarburacdo no processo RH pode ser dividida em dois

estagios:

1) Durante o primeiro estagio, a pressao parcial de CO em equilibrio com o carbono e o
oxigénio no ago & muito maior que a pressdo na camara de vacuo, portanto, a
descarburagdo acontece no seio do metal, o que muitas vezes é chamado de

autonucleacéo.

2) Durante o segundo estagio, a descarburacdo acontece somente na superficie exposta
ao vacuo, portanto, o valor da taxa de reacdo diminui em comparag&o ao primeiro estagio.
Nessa segunda etapa, considera-se que a taxa de descarburacdo é controlada pela

difusdo de carbono na fase liquida.
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A figura 3.17 mostra a relacdo entre a profundidade calculada da zona onde as bolhas de
CO podem ocorrer e o teor de carbono contido, sob pressdes reduzidas e para um
didametro das bolhas de 0,01 m. O valor da tensdo superficial utilizada foi de 1,7 N/m e o
teor de oxigénio de 400 ppm. Essa profundidade decresce com o decréscimo do teor de

carbono e com o aumento de presséo na camara, Kishimoto et al (1993).

Wei (2002) considerou as trés possiveis zonas de reacdo: interface entre bolha e metal na
perna de subida, seio do metal e goticulas projetadas no interior do vaso durante o
processo. Utilizando um modelo matematico, o autor calculou o percentual da contribuicdo
nos trés locais de reagao propostos. Foi utilizada uma vazao de argdnio de 600 NI/min e o

teor de carbono inicial de 0,04%. Os resultados dos calculos sdo mostrados na tabela Ill.1

O
o
®

L

0.04

Protundidade (m)

0.02

0.00 >y .
0 10 20 30 40 50
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Figura 3.17 — Relagdo entre o teor de carbono contido e profundidade da zona onde a
nucleagdo de bolhas de CO pode ocorrer, sob pressbes reduzidas
(Kishimoto et al, 1993).
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Tabela Ill.1 — Percentual de descarburacdo de cada local de reacéo (Wei, 2002).

Sitios de Reacgéao
Condicao de tratamento Dy e '
_ Goticulas Banho
Subida
RH 10,47 37,44 52,09
= 600 NI/min R

ar I RH-KTB . 1119 3707 5064

Cinh =0,04% Qo2 = 600 Nm*°/h

RH-KTB
Qop = 1000 Nm¥/h | 162 37,86 50,52
02 —

Os dados mostram que, sob dadas condi¢des de operacéo, a contribuicdo dos trés locais
de reacado varia entre 10,47 e 11,62%, 37,44 e 37,97% e 50,52 e 52,09% do total da
descarburagcédo. O menor percentual de reagéo ocorre na perna de subida. A eficiéncia da
reacdo nas goticulas projetadas no interior do vaso € razoavelmente alta, embora a
guantidade de aco nessa regido ndo seja tdo grande. O maior percentual de reacédo
ocorre no seio do metal, no interior da cdmara de vacuo, correspondendo a mais de 50%
do total de descarburacdo. Deve-se ressaltar que os dados mostrados na tabela 1ll.1
correspondem a valores médios do total do tratamento. De acordo com os resultados
obtidos pelo modelo, as quantidades desses locais variam consideravelmente ao longo do
processo. A propor¢cao de reacdo na perna de subida decresce com grande velocidade e
a das goticulas aumenta consideravelmente. Dividindo-se o tempo de descarburacdo em
6 etapas, tem-se que a contribuicdo na perna de subida na primeira etapa do tratamento
alcanca 15,41% do total da descarburacdo, mas rapidamente decresce para 5% na
segunda etapa e posteriormente reduz para 1,1% até o final do tratamento, segundo Wei
(2002).

Yamaguchi et al (1992) desenvolveram um modelo cinético de descarburacédo para o RH.
Os autores assumiram mistura perfeita na panela e na cdmara de vacuo, que a reacédo de
descarburacdo ocorre somente na camara de vacuo e que a taxa de descarburagéo é

controlada pela transferéncia de massa de carbono e oxigénio. Os autores observaram
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gue para teores de carbono acima de 200 ppm, a taxa de descarburacdo tem forte
dependéncia com o teor de oxigénio. Para teores menores que 200 ppm, a taxa de
descarburacgéo é aparentemente proporcional a concentracdo de carbono tendo, portanto,
pequena dependéncia com o teor de oxigénio. Em concentra¢des préximas a 30 ppm de

carbono, a taxa de descarburacéo observada decresce abruptamente.

Segundo Yamaguchi et al (1992), a constante aparente de descarburacdo pode ser
expressa por:

(3.16)

NETERSN

Onde:

W = massa de aco na panela (Kg);

Q =taxa de circulagdo (Kg/s);

ak, = coeficiente volumétrico de transferéncia de massa de carbono (m®/s);

p = densidade do ago (Kg/m®).

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa de carbono no vaso do RH tem forte
dependéncia com a concentracdo de carbono e a taxa de circulacdo. Uma andlise de
regressao multipla com trés varidveis dependentes, A, Q e C, aplicada aos dados

experimentais permitiu inferir que:
ak, a AVQ'C* (3.17)

Onde:

ak, = coeficiente volumétrico de transferéncia de massa de carbono (m®/s);

A = Area da sec3o reta da camara de vacuo (m?);

Q =taxa de circulagéo (Kg/s);
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C, = Concentragéo de carbono na camara de vacuo (ppm).

Segundo Li (2004), duas fases, liquido e gés, estdo envolvidas na reagdo de

descarburacéo. As seguintes etapas estdo envolvidas nesse processo:

1 — Transporte de oxigénio e carbono do seio do metal para a interface bolha-metal
(incluindo difuséo na camada limite);
2 — Reagédo quimica na interface;

3 — Transporte do CO da interface bolha-metal para o interior da bolha.

A reacdo quimica na interface pode ser dividida nos seguintes passos:

C = Cpag) (3.18a)
O = Oqag) (3.18b)
Cad) * Oad) = COqaq) (3.18c)
COqa) =COyy (3.18d)
C+0=CO

Yano et al (1994) desenvolveram um modelo de descarburacdo para o desgaseificador
RH da usina de Nagoya, as previsdbes do modelo sdo mostradas na figura 3.18. Os
valores calculados estdo proximos dos valores medidos. Pode-se observar também a
mudanca da contribuicdo de cada sitio de reacdo ao longo do tratamento. No primeiro
estagio da descarburacao, a maior contribuicdo é do seio do metal liquido, j& no segundo
estagio passa a ser da superficie do metal. A contribuicdo das bolhas de argbnio aumenta

na segunda etapa, porém em nenhum momento € a de maior relevancia.

A descarburacdo na etapa final do processo pode ser incrementada pela injecéo adicional
de gas inerte. O aumento da vaz&o de gas aumenta a area de reacao, introduzindo maior
perturbacdo na superficie do metal e oferecendo um substrato para nucleagédo através

das bolhas, segundo Yano (1994).
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Figura 3.18 — Contribui¢cdo de cada sitio de reag&o ao longo do tratamento e comparagao

entre os valores medidos e calculados pelo modelo de descarburacédo (Yano
et al, 1994).
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Richardson (1974), citado por Kishimoto (1992) e Hanna (1994), mostrou que a nucleacao
de bolhas de CO também pode ocorrer na superficie do revestimento refratario. A figura
3.19 mostra os quatro sitios de reagdo propostos por esse autor, incluindo a reacdo na

superficie do tijolo refratario (Silva et al, 2004).

Seio do liquido Tijolo

Figura 3.19 — Quatro sitios de reagéo propostos, incluindo a reacdo na superficie do tijolo
refratario (Silva et al, 2004)

Segundo Yano (1994), as seguintes medidas devem ser tomadas para maximizar a taxa
de descarburagéo no processo RH:
o Na primeira etapa da descarburacéo:
1 - Aumento da taxa de evacuacao e criacdo de um vacuo suficiente para proporcionar
descarburacéo no seio do banho metélico;
2 - Maximizacdo da taxa de circulacdo, fazendo com que a concentracdo de carbono

no interior do vaso seja a mais préxima possivel da concentracdo na panela;
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Na segunda etapa da descarburacéo:

1 — Incremento da turbuléncia na superficie, aumentando a area superficial do banho
metélico em contato com as baixas pressdes no interior do vaso;

2 — Prevencéo da contaminacéo de carbono proveniente de cascéo ou de adicdo de

ligas;

Segundo Yano (1994), a partir dessas informacgdes, visando maximizar a taxa de

descarburagéo no desgaseificador RH, a Nippon Steel Coorporation, usina de Nagoya,

providenciou algumas mudancas na operacao e no equipamento, a saber:

1 — Para melhorar a taxa de descarburacdo na primeira etapa do processo,
aumentou-se o didmetro da perna e a vazao de gas inerte. Posteriormente, instalou-se
a tecnologia de pré-vacuo, o que permitiu atingir pressées mais baixas num menor
periodo de tempo;

2 — Aumento da area superficial do banho metélico, através do incremento da vazao
de arg6nio no vaso pelas ventaneiras posicionadas no seu interior. Esse procedimento
resultou no aumento da taxa de descarburacéo na segunda etapa do processo;

3 — Reducado do acumulo de cascédo no interior do vaso através de um queimador
utilizado durante os intervalos de tratamento de corridas. Esse queimador funde o

cascao remanescente nas paredes do refratario, fazendo a limpeza do vaso.

3.5 — Efeitos das Variaveis de Processo e de Projeto na Taxa de

Descarburacéao

3.5.1 — Taxa de injecdo de gés

A vazdo de gas nos bicos € uma das variaveis de controle mais importantes do processo

RH, pois determina a taxa de circulacdo e, por conseguinte, influencia na cinética das

reacfes. Dada a importancia dessa variavel, € interessante garantir que nao ocorram

obstru¢des dos bicos, 0 que ocasionaria a diminuigdo da vazéo e/ou a ma distribuicdo das

bolhas em ascenséo pela perna (Silva, 2005). Modelos também tém sido desenvolvidos

na tentativa de correlacionar o grau de desgaseificacdo ao volume do gas inerte injetado.
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A influéncia do grau de agitacdo do banho provocado pela injecdo de gas inerte na
cinética da descarburacdo € mostrada na figura 3.20, através de dados coletados por
Brachet et al (1993) em reatores RH, DH (Dortmund-Hdrder Huettenunion), VAD (Vacuum

Arc Degassing) e LF (ladle furnace).

o, 3
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-.-1 = AT g
E P o RH
vV 2,1 n_a-;‘ o m VAD
X , -.o..é Y a s DH
1" a OLF
s 10 15

Vazio Especifica (Nm3/min.t)

Figura 3.20 — Constante de descarburacdo em funcdo da vazdo de gas (Brachet et
al,1993).

Kishimoto et al (1993) estudaram a cinética da descarburacdo usando um forno de
inducdo contendo um cadinho com diametro de 0,15 m e 20 Kg de ag¢o fundido. Os
autores concluiram que o decréscimo na taxa de descarburagdo na faixa dos agos ultra
baixo carbono é também causado pelo decréscimo na area interfacial de reagdes entre as
fases liquidas e gasosas. Portanto, uma das maneiras de se aumentar a taxa de
descarburagcdo € através do acréscimo da é&rea interfacial. A figura 3.21 mostra a
mudanca no teor de carbono contido com sopro de argbnio na superficie do metal e com

diferentes pressfes na camara de vacuo (1,3x103 Pa = 10 torr; 6,65x10° Pa = 50 torr). Foi
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obtida uma maior taxa de descarburacdo com sopro de argbnio através de uma lanca de

imersao.

Figura 3.21 — Influéncia do borbulhamento e sopro de argénio na mudancga do teor de
carbono (d =0,15m, T = 1873 k, [S] < 10 ppm) (Kishimoto et al, 1993).
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Inoue et al (1992) realizaram experimentos no intuito de aumentar a taxa de

descarburacgdo. Os autores utilizaram um modelo a frio para medir a taxa de desorg¢ao de

CO, simulando a descarburacéo. Bicos para inje¢cdo de gas foram colocados na parte

baixa do vaso. Os autores concluiram que a inje¢do de argbnio no vaso foi efetiva no
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aumento da taxa de desorcdo de CO,. Posteriormente, o0s autores realizaram
experimentos em escala industrial num desgaseificador RH de 300 t (usina de Fukuyama
da NKK, Jap&o). Utilizando uma vazo de argonio de 2500 NI/min (150 Nm®h) nas pernas
e 800 NI/min (48 Nm®/h) dentro do vaso, foi possivel atingir valores de 10 ppm de carbono
em 10 minutos de tratamento, resultado considerado excelente em termos de taxa de
descarburagcédo. A area interfacial com a injecdo de argbnio pelo fundo do vaso foi

avaliada ser 1,6 vezes maior que sem esta injecao de argoénio.

Yano (1994) mostrou que a taxa de descarburacdo nos estagios finais poderia ser
incrementada através do aumento da vazao de gas inerte no vaso. Os circulos em negrito
da figura 3.22 mostram os dados obtidos quando uma grande quantidade de gas (entre
100 e 900 Nm?¥h) foi injetada no vaso. Esse gas adicional aumenta a area de reacéo
através da perturbacdo da superficie do banho e cria sitios adicionais de reacao. A figura
3.22 mostra o efeito da area superficial na etapa final da descarburacéo, confirmando a

sua influéncia.

Observa-se na figura 3.22 que, sob intensa agitagéo (As/W > 0,6 m?/t), alguns valores de
k, observados (Obs.) sdo menores que os calculados (Cal.). Segundo o autor, isso ocorre
provavelmente devido ao violento splash causado pela vigorosa agitacdo que funde a
camada de cascao com alto teor de carbono que se encontra na superficie do tijolo
refratario do vaso. Esse cascao contamina o banho com carbono, elevando o seu teor ao

final do tratamento, consequentemente, interferindo no valor de k observado.

A figura 3.23 mostra a relacdo entre a vazdo de gas inerte e a constante de
descarburacéo nos estégios finais do processo. Quando se aumenta a vazdo de argbnio
de 500 Nm*h para valores proximos a 1000 Nm®h, o valor médio da constante de

descarburacdo aumenta de aproximadamente 0,1 para 0,18 min™.

Kuwabara et al (1998) desenvolveram estudos onde foi soprado argénio no fundo do vaso
através de ventaneiras, no intuito de aumentar a area superficial do banho. Nesse estudo,
foi constatado que a taxa de descarburagdo aumentou nos instantes finais do tratamento

devido a acdo do argbnio. O estudo mostrou também que o aumento da vazdo de gas,
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nessa fase do tratamento, € mais eficaz na aceleracdo da velocidade de descarburacao

do que a diminuicéo da presséao.

RH| Obs. Cal. Capacidade |  Cis de agitagio E
Al o | ____ | 260t ]| oNm’sh |
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Figura 3.22 — Efeito da &rea superficial na taxa de descarburacéo, durante o segundo

periodo de descarburacéo (Yano et al, 1994).

No segundo estagio de tratamento, & medida que a geracdo de CO diminui, é possivel
aumentar a vazdo de argbnio, dentro dos limites operacionais do vaso. Nessa etapa,
acOes que aumentem a area interfacial metal-gas, sejam relacionadas a vazéo de gés ou
a outro modo de injecdo, podem ser efetivas no aumento da taxa de descarburagdo nesse

estagio, como citado por Martins (2003).

Domgin et al (2005) calcularam o teor de carbono no aco, apés 20 minutos de tratamento,

utilizando duas vazdes de argbnio diferentes. Quanto maior a vazdo de argbnio, menor o
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teor de carbono atingido no final do tratamento. Utilizando uma vaz&o de argbnio de
120 Nm®h, o teor médio de carbono foi de 14,2 ppm. Esse teor de carbono é 3,2 ppm

menor que o calculado para vazdes de 50 Nm®h, como pode ser visto na tabela 111.2.
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Figura 3.23 — Efeito da vazao total de argbnio na taxa de descarburacao (Yano, 1994).

Tabela Ill.2 — Teores de carbono para diferentes taxas de injecdo (Domgin et al, 2005).

Vazéo de argdnio 50 Nm®h | 120 Nm?h
médio (ppm) 17,4 14,2
minimo na panela (ppm) 13,4 11,5
Teor de Carbono | maximo na panela (ppm)| 19,8 16,1
minimo no vaso (ppm) 15,7 12,9
mMaximo no vaso (ppm) 19,1 16,0
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Nascimento et al (2007) estudaram a cinética da descarburagéo através da desorcdo de
CO, de uma solucéo de soda cdustica, utilizando um modelo fisico em escala de 1/5 de
um desgaseificador RH semelhante ao da Usiminas. A figura 3.24 mostra a variacao da
constante cinética de descarburacdo em funcdo da vazdo de gas na perna de subida.
Foram utilizados 10 bicos para inje¢éo de argbnio com quatro didametros diferentes. Pode-
se observar que, independente do diametro utilizado, a constante cinética da

descarburacdo aumenta com a vazdo de gas devido ao aumento da &rea interfacial
gasl/liquido.
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@
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=
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Figura 3.24 — Relacao entre a constante cinética e a vazao de gés injetado na perna de

subida para diferentes didmetros de bicos (Nascimento et al, 2007).

Porém, o aumento na vazao de gas inerte nem sempre leva a um aumento na taxa de
descarburacéo. Existe um valor limite a partir do qual o incremento na vazdo de argbnio
nao aumenta a taxa de descarburacdo. Ahrenhold et al (2003) mediram o teor final de
carbono contido no aco para varias vazfes de gas. Os resultados mostrados na figura
3.25 deixam claro que um aumento na vazao de gas, para os valores utilizados no
tratamento, ndo levaram a uma reducéo no teor de carbono final.
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Wei (2002), utilizando modelo matematico, também estudou a influéncia da vazéo de gas
no teor de carbono atingido durante o tratamento. Como mostrado na figura 3.26,
utilizando vazdes de argénio de 600, 800 e 900 NI/min (36, 48 e 54 Nm?/h) para um teor
de carbono inicial de 400 ppm, o0 tempo necessario para se atingir 20 ppm esté entre 15 e
16 minutos, para os trés casos. Portanto, nas condi¢cfes utilizadas nesse trabalho, o

aumento da vazao de argbnio ndo necessariamente aumentou a taxa de descarburacéo.
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Figura 3.25 — Teor de carbono final no aco em fungéo da vazéo de gas (Ahrenhold et al,
2003).

Devido a alta taxa de succéo do sistema de bombas de vacuo, uma incontrolavel reagao
com alta geragao de splash pode ocorrer no interior do vaso. Hahn (1990) contornou esse
problema através do controle na queda de pressdo e da vazdo de gas. O gas foi
introduzido no sistema através de 10 bicos em dois niveis na perna de subida. A vaz&o de
géas variou de 800 a 2000 NI/min (48 a 120 Nm?h), dependendo do teor de carbono final

desejado.
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Figura 3.26 — Previsdo do teor de carbono contido no aco em funcdo do tempo de
tratamento durante o refino no RH para diferentes vazdes de argdnio (Wei,
2002).

Na figura 3.27 a vazao de gas recomendada varia em relacdo ao respectivo diametro da
perna para diferentes processos metallrgicos (Tembergen et al, 2007). Altas vazdes sao
geralmente aplicadas para desgaseificacdo de corridas desoxidadas e para
homogeneizacdo quimica e térmica. O processo de descarburacdo se divide em dois

estagios. Para o estdgio final, recomenda-se a utilizagédo de vazfes mais elevadas.
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Figura 3.27 — Vazao de gas recomendada em fun¢éo do didametro da perna (Tembergen
et al, 2007).

3.5.2 — Taxa de circulagéo

Devido a importancia da taxa de circulacdo para o processo RH, varios autores

propuseram equagfes para determinar seu valor, como pode ser visto nas equacgfes
abaixo (Ernane, 2003):

Q =0,02D}°G"** (Watanabe, 1966) (3.19)
1/3

Q=114D*°G 1/3{”{%)} (Kuwabara,1966) (3.20)

Q =38.10°D*°DIG % H °° (Ono, 1981) (3.21)

Q =5,89G°* (Seshadri, 1986) (3.22)
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1/2
Q- A(nghJ (Kamata, 1998) (3.23)
g +1

Onde:

Q = taxa de circulagao (t/min);

D = didmetro das pernas (mm);

D, = didmetro da perna de subida (cm);

D4 = didmetro da perna de descida (cm);

G = vazéo de argonio (NI/min);

P, = pressé&o no vaso superior (torr);

P, = presséo na perna de descida (torr);

H = profundidade de imerséo do nivel de injecdo de argbnio em relacdo ao de ago (cm);
g = aceleracio da gravidade (m/s);

Ah = altura de liquido no vaso superior sobre a perna de descida (mm);

& = coeficiente de fricgao.

A figura 3.28 mostra a relacdo entre a taxa de descarburacéo K. e a raz&o entre a taxa de
circulagdo do ago liquido Q (/min) e a massa de aco na panela W (t). Duas faixas de
carbono foram analisadas, de 400 a 20 ppm e de 20 a 10 ppm. Nota-se que a velocidade
de descarburagdo é diretamente proporcional a taxa de circulagdo para os valores
analisados (Fukiage, 2000).

A figura 3.29 mostra a relacdo entre a taxa de descarburagdo calculada e a taxa de
circulacdo para varios diametros de vasos. Os resultados obtidos através do modelo de
descarburacéo utilizado estdo de acordo com os dados experimentais, 0 que mostra que
0 modelo pode prever a taxa de descarburagdo para qualguer geometria (Kato et al,
1992). Os resultados mostram que maiores valores de taxa de descarburacdo podem ser
obtidos através do aumento da taxa de circulagdo do aco. No entanto, hd uma regiao

limite, a partir da qual o valor de K se estabiliza.



No modelo, foram utilizadas as seguintes equacdes:

C, =Clexp(—Kt)
RS
W, A\ Q+ak

Onde:

C. = teor de carbono na panela (%);

C°. = teor inicial de carbono na panela (%);

K = constante cinética (min™);

Q = taxa de circulagao (t/min);

ak = coeficiente volumétrico de descarburacédo (m?/

W = peso de aco na panela (t).

0.5 " R

s);

D = diametro da perna
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(3.24)
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Figura 3.28 — Relacao entre Q/W e k. (Fukiage, 2000).
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Figura 3.29 — Variagdo de k em funcéo do coeficiente volumétrico de descarburacéo
calculado e da taxa de circulacéo para varios diametros de vasos (Kato et
al, 1992).

A figura 3.30 apresenta a variacdo da taxa de circulagdo e da constante cinética de
descarburacdo com a vazdo de gas na perna de subida (Nascimento et al, 2007). Os
estudos foram realizados num modelo fisico utilizando desor¢édo de CO, de uma solucao

de soda caustica.

A taxa de descarburacdo normalmente é relacionada com a taxa de circulacdo. Através
da figura 3.30 pode-se verificar que, para vazbes inferiores a aproximadamente
250-300 I/min (15 - 18 m%h), ocorre um aumento da taxa de descarburacgéo juntamente
com o aumento da taxa de circulacdo. Esses resultados foram obtidos utilizando um
modelo fisico em escala 1:5 do RH da Usiminas. Para vazdes acima desses valores, a
taxa de circulacdo passa a ser constante e até reduz, enquanto a taxa de descarburacao

continua aumentando. Pode-se concluir, entdo, que a taxa de circulagcdo ndo é o unico
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fator a ser alterado para obter uma alta taxa de descarburacdo. O efeito da vazdo de gas
na area interfacial e, por consequéncia, no coeficiente volumétrico de transferéncia de

massa também é relevante.

B -
ﬁ_ﬁ + 0007
— 56 + —
B 5
g g
= 52 4 RS,
5 T 0004 T
S 45 Bico de 1,50 mm =
[x]
&
|_
44 A4t 0,001

S0 200 350 200

Varao de gas (l/min)

—— Taxa de circulagio  —— Constante cinética de descarburacio

Figura 3.30 — Varia¢cOes da taxa de circulacdo e da constante cinética de descarburacéo
com a vazdo de gas na perna de subida para bicos de 1,50 mm de

didametro (Nascimento et al, 2007).

Tsukihashi (2000) desenvolveu um modelo matemético para estudar a circulagdo no
desgaseificador RH. O estudo da pluma com o efeito de expansdo do gas durante a
flutuagd@o das bolhas permitiu concluir que, se uma grande quantidade de gés for injetada
na perna de subida, o espaco ocupado pelas bolhas de gas afetaria o fluxo de fluido na

perna de subida, o que poderia reduzir a taxa de circulacéo.
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3.5.3 — Diametro do vaso

Melhorias introduzidas na desgaseificacdo a vacuo da usina da Nippon Steel Coorporation
na cidade de Nagoya mostraram que o aumento no didmetro da camara de vacuo de
3200 para 3400 mm, em conjunto com o aumento do didmetro das pernas e o aumento da
vazao de argbnio nos bicos de inje¢éo, propiciaram a obtencdo de teores de carbono
inferiores a 10 ppm em aproximadamente 15 minutos (Fukiage, 2000). Isso se deve
provavelmente ao fato de que, quanto maior o didmetro do vaso, maior a area da
superficie de aco em contato com as baixas pressfées na camara de vacuo e,
consequentemente, maior sera taxa de descarburacdo. Kuwabara (1988) e Kishimoto
(1993) também afirmaram que a taxa de descarburacdo aumenta quando a area da secao

transversal do vaso aumenta.

Kato et al (1993) mostraram que o0 aumento na area da secdo transversal do vaso
aumenta a taxa de descarburagéo. Baseado nesses estudos foi construido um novo vaso
com o didmetro da perna de 1 m e secdo transversal de 5,1 m® A constante de
descarburacéo calculada para o novo vaso foi 1,7 vezes maior que com a geometria
convencional, como mostrado na tabela I11.3. Os experimentos foram realizados nos
desgaseificadores RH n°2 e n°4 da usina de Mizushima (JFE), utlizando varias
dimensdes de perna e vaso. Pode-se observar a taxa de circulagdo e a constante de
descarburacéo calculada pelo modelo matematico e observada para cada dimensao
(didametro interno da perna e secdo transversal do vaso). Observa-se que quanto maior o
didmetro interno da perna e a secdo transversal do vaso, maior a constante de

descarburacéo calculada e observada no processo.

A figura 3.31 mostra o resultado dos experimentos realizados. O RH n°4 apresenta
valores intermediarios da constante de descarburacéo e do teor final de carbono. A taxa
de descarburagdo no novo RH n°2 é maior, e o teor de carbono final obtido est4 na faixa

de 6 e 12 ppm, menor que no RH convencional.
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Tabela IIl.3 — Influéncia do tamanho do vaso na constante de descarburacdo (Kato et al

1993).
RH n°2 RH n°2 RH n°4
Convencional Novo Convencional

Diametro interno da perna (m) 0,6 1,0 0,6 0,75
Secéo transversal do vaso (mz) 3,5 51 51 49
Taxa de circulacdo (t/min) 120 240 90 180
Constante de descgrguragao 0,18 030 | 0,19 0.26

calculada (min™) (base)

Constante de descarburacéo

observada (min™) 0,18 031 | 018 0,24

3.5.4 — Arranjo e dimensé&o das pernas

Kato et al (1992) mostraram que, aumentando-se o didmetro da perna em conjunto com o

aumento da secdo transversal do vaso, tem-se um aumento na taxa de descarburacdo. A

figura 3.31 mostra que o teor de carbono obtido é menor para vasos com maiores

didmetros de perna.

Yano (1994), através de estudos realizados para o desgaseificador RH da Nippon Steel

Coorporation em Nagoya, obteve maiores taxas de descarburacdo e menores teores de

carbono ap6s mudancas realizadas no equipamento. Uma das principais mudancas foi o

aumento do diametro das pernas de 600 para 730 mm. Os resultados sdo apresentados

na figura 3.32.
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Figura 3.31 — Comparacao da descarburacdo entre o RH n°2 (convencional e novo) e o
RH n°4 (Kato et al, 1992)

Zhu et al (2005), utilizando simula¢do numérica da descarburagdo, também mostraram

que o didmetro da perna de subida tem um grande efeito na taxa de descarburagao.
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Figura 3.32 — Variacao do teor de carbono com o tempo para diferentes diametros das

pernas (Yano, 1994).

Kuwabara et al (1998) realizaram testes no desgaseificador RH de 100 t da usina de
Hirohata no intuito de maximizar a taxa de descarburacdo. Como ndo era possivel
aumentar o didmetro da perna devido as limitacdes nas dimensfes do equipamento, 0s
autores optaram por um formato oval com uma maior area da sec¢éo transversal. A area
passou de 707 m? para 1320 m? com o formato oval. Como mostra a figura 3.33, a taxa de

descarburacédo observada nesses testes aumentou. Nos primeiros 10 minutos, o teor de
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carbono chegou a 20 ppm. Com 20 minutos de tratamento foram alcancados teores de

10 ppm.

500
400+
300} ~—

200t

L

100t —
i L 3 i
501 Ul

40+ \’\ i

30F 1!
> | il
2g ; : \ ¥ !;;;

N 11—

Cilindrica

Lo

C (ppm)

-
L L 1]

10

0 5 10 15 20
Tempo (min)

Figura 3.33 — Variacdo do teor de carbono do aco com o tempo para RH com pernas

cilindricas e ovais (Kuwabara et al, 1998).

Durante a operacgao no desgaseificador RH pode ocorrer aumento do didmetro interno das
pernas devido ao desgaste do refratario. Contudo, pode ocorrer também a reducéo nesse
didmetro devido & aderéncia de escoria do processo e/ou projecdo excessiva de massa

refratéria, alterando a taxa de descarburacao obtida no equipamento.
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3.5.5 - Profundidade de imerséo das pernas

A profundidade de imersdo das pernas é um dos principais fatores que controla a
espessura da lamina de aco no interior do vaso. Se a altura de ago liquido no interior do
vaso for zero, ndo haverd circulagdo de ago, prejudicando consequentemente a
descarburagdo. Considerando o comprimento do revestimento refratario de 800 mm,
pode-se estimar a altura de aco liquido na camara de vacuo em fungéo da presséo do
sistema e da profundidade de imerséo das pernas, como mostra a figura 3.34. Objetiva-se
maior imersdo possivel para que se tenha maior quantidade de ago no interior do vaso,
maximizando a taxa de descarburagdo, evitando arraste de escoria para a parte superior
do vaso e evitando o desgaste do fundo do vaso quando se sopra Oxigénio ao ago.
Porém, a profundidade de imerséo é limitada pelas partes do vaso ndo protegidas por

refratario e pelo nivel de aco na panela (Silva et al, 2005).
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Figura 3.34 — Altura de aco liquido na camara de vacuo em funcédo da profundidade de

imerséo das pernas e da presséo do sistema (Silva et al, 2005).
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3.5.6 — Diametro dos bicos de injecéo

Nascimento et al (2007), utilizando um modelo fisico, estudou a cinética da descarburacéo
através da desorcdo de CO, de uma solucdo de soda caustica. Foi observado que, quanto
menor o didmetro dos bicos de injecdo utilizados, maior o valor da constante cinética da
descarburacdo, como mostra a figura 3.35. Esse fato se deve ao aumento da éarea

interfacial gas/liquido.
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Figura 3.35 — Influéncia do didmetro dos bicos e da vazdo de gas na cinética da

descarburacéo (Nascimento et al, 2007).

3.5.7 — NUumero de bicos de injecéo

Nascimento et al (2007), também estudou a influéncia do niUmero de bicos na constante
cinética da descarburagéo. A figura 3.36 mostra a variacdo dessa constante com a vazao
de gas injetado na perna de subida do modelo fisico. Foi utilizado um didmetro de bico de
2,20 mm, variando-se o numero de bicos. Foram determinados os valores da constante

cinética para 5, 10 e 20 bicos de injecdo. Observa-se uma tendéncia de se ter maiores
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valores da constante cinética para um namero menor de bicos nas condi¢des testadas.
Provavelmente, para uma dada vazao, menor nimero de bicos leve a um maior contato

géas/liquido (o numero de Reynolds no bico aumenta e afeta o coeficiente de transferéncia

de massa).
0,00600 - —— 5 hicos
—=— 10 hicos
= 0.00500 A —a— 20 hicos
)
E 0,00400 A
1
S 0,00300 -
x
0,00200 A
0.00100 . . . . )
0 100 200 300 400 200
Vazdo de gas (Imin)

Figura 3.36 — Relacdo entre a constante cinética e o nimero de bicos de gas (Nascimento
et al, 2007).

Para cada condicdo operacional (vazdo de argbnio, diametro das pernas, etc) deve-se
pesquisar o valor 6timo do numero de bicos, que ofereca os melhores resultados
operacionais. Na Usiminas, o RH da aciaria 1 operava com 3 bicos de argdnio para um
diametro interno da perna de subida de 300 mm e uma vazo de argénio de até 24 Nm?/h.
Ja o novo RH da aciaria 2, com um diametro interno da perna de 600 mm e vazao de
argdbnio de até 140 Nm®h, utiliza 10 bicos de argbnio na perna de subida. Essa

modificag&o propiciou a producdo de agos com teores de carbono inferiores a 0,003%.
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3.5.8 — Presséo de operacao

O principio fundamental do processo RH é o tratamento do a¢o sob vacuo. Quanto menor
a pressao interna do vaso, maior a taxa de circulagdo de aco. Dai a necessidade de se
atingir baixas pressdes durante o tratamento no RH, principalmente quando se trata de

descarburacéo, que é uma reacédo dependente da presséo do sistema (Silva et al, 2005).

Uma maneira de levar em consideracdo a influéncia da queda de pressé&o no reator é

definir um coeficiente cinético de queda de presséo aparente k,, (Brachet et al, 1993):

P.
In[ﬂj =k, -t, (3.26)
I:)0

Onde:

Pmin, i = Minimo nivel de presséo obtida em determinada etapa do tratamento;
P, = minimo nivel de presséo obtida no vaso no instante zero;

tn  =tempo de queda de pressao (min);

k, = coeficiente cinético aparente de queda de presséo (min™).

A taxa de descarburac@o depende também da velocidade de queda de pressdo no reator
(Brachet et al, 1993). Dados industriais obtidos em um RH-OB indicam que quanto maior
a capacidade de succ¢do da instalacdo maior é a constante cinética de descarburacao,

como mostra a figura 3.37.

A figura 3.38 mostra a influéncia da pressdo do gas dentro da cdmara de vacuo na taxa
de descarburacdo em um forno de inducdo contendo um cadinho com didmetro de 0,15 m
e 20 Kg de aco fundido. Pode-se notar que, para teores de carbono maiores que 10 ppm,
as menores pressdes apresentam maiores taxas de descarburagdo. Para teores de
carbono abaixo de 10 ppm, o valor de K é o mesmo em todas as condi¢6es (Kishimoto et
al, 1993).
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Figura 3.37 — Constante de descarburacdo em fungéo da capacidade de succ¢édo (Brachet
et al, 1993).
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Figura 3.38 — Relacéo entre o teor de carbono e a taxa de descarburagéo para diferentes
pressfes na camara de vacuo (d = 0,15 m, [S] < 10 ppm, T = 1873 k)
(Kishimoto et al, 1993).
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Yano et al (1994), utilizando a tecnologia de pré-vacuo, conduziram experimentos onde
foram atingidas pressdes de aproximadamente 400 torr no inicio do tratamento. Nessas
condicdes a circulagéo de aco inicia em 4 segundos. A utilizagédo do pré-vacuo possibilitou
a reducédo do tempo de tratamento em cerca de 30 segundos, comparando-se com uma
operacdo sem pré-vacuo. A figura 3.39 mostra a relacdo entre a constante de
descarburacdo e a concentragdo de carbono durante o tratamento. No tratamento
convencional a descarburacdo é mais lenta na primeira etapa do processo. Portanto, esta
dificuldade de descarburacdo nessa etapa pode ser eliminada através da instalagdo do

sistema de pré-evacuacéo.

0.5

0.4 b~

K (min!)

O Convencional

@ Pre-vacuo

0 1 R NEEE] 1 ' I
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Figura 3.39 — Relacao entre a concentragéo de carbono e a taxa de descarburagdo para

operacao com pré-vacuo e convencional (Yano et al, 1994).
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3.5.9 — Temperatura do ago liquido

Kishimoto et al (1993) mostraram a influéncia da temperatura no teor de carbono do
banho. A figura 3.40 mostra que a quantidade de carbono removida € afetada pela
temperatura do banho. Pode-se notar, por exemplo, que mesmo com um teor de carbono
inicial maior, o teor de carbono final para a temperatura de 2023 K foi ligeiramente menor
que para a temperatura de 1873 K. Uma explicagdo para esse resultado seria que a taxa
de transferéncia de massa de carbono a altas temperaturas aumenta através do aumento
da intensidade de agitacdo do banho.

100
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O T=1983 K
ot ® T=2023K
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Figura 3.40 — Influéncia da temperatura do a¢o no teor de carbono (d = 0,15 m,
[S] < 10 ppm, presséo = 1,3 x 10° Pa) (Kishimoto et al, 1993).
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3.5.10 — Teor de enxofre no aco

Harashima et al (1992) e Kishimoto et al (1993), utilizaram um forno de indugdo a vacuo
para estudar a taxa de descarburagdo. A figura 3.41 mostra a mudanca no teor de
carbono contido no aco em um cadinho de 0,15 m de didametro, para varios teores de
enxofre, a uma presséo de 1,3 x 10° Pa (10 torr). Ndo ha efeito significativo do enxofre na
taxa de descarburacdo para teores de carbono maiores que 10 ppm. Para teores de
carbono abaixo de 10 ppm a taxa de descarburagdo decresce levemente com o aumento
do enxofre contido no acgo. Portanto, pode-se considerar que o efeito do teor de enxofre
na taxa de descarburagdo é muito pequeno (Harashima et al, 1992). A cinética da reacao
€ prejudicada pela presenca de enxofre que, por ser um elemento tensoativo, bloqueia os

sitios de nucleacado na superficie metal-gés.

10 o [s1= 4eem
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Figura 3.41 — Influéncia do enxofre contido no aco na variacdo do teor de carbono em
funcdo do tempo (d = 0,15 m, T = 1873 k, pressdo = 1,3 x 10° Pa)
(Kishimoto et al, 1993).
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3.5.11 — Teor de oxigénio no ago

O oxigénio é um elemento fundamental para promover a descarburagdo do aco no
processo RH. Esse oxigénio pode estar dissolvido no banho ou vir de outras fontes, tais

como, dos oxidos da escéria ou soprado através de uma lancga (Fruehan, 1990).

Dados em equipamentos industriais sugerem que a constante cinética aumenta com o

nivel de oxidagéo do banho, como mostra a figura 3.42 (Brachet et al, 1993).

+ RH-0B
1 LWS

500 600 700 800

oxigénio (ppm)

Figura 3.42 — Constante de descarburacdo em funcdo do grau de oxidacdo do banho
(Brachet et al, 1993).

O teor de carbono em equilibrio no ago pode ser calculado através da equacgéo (Li, 2004):

Pvécuo
Cyy = 3113~ (3.27)

L
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onde:
Ceq = concentracdo de carbono em equilibrio (ppm);
O. = concentracdo de oxigénio no aco liquido (ppm);

Pyacuo = pressao no vaso (torr).

Dessa equacgdo pode-se observar que quanto maior o teor de oxigénio no agco, menor o
teor de carbono em equilibrio, dai a importancia de se manter elevados niveis de oxigénio

no banho quando se deseja maximizar a taxa de descarburacéo.

Para baixos teores de oxigénio, a reacdo 3.1 passa a ser controlada pela transferéncia de
massa de oxigénio no banho. Portanto, para que se tenha maior taxa de descarburacao, a
razdo dos teores em massa de oxigénio/carbono deve ser mantida acima de 1,5 (Li,
2004).

Porém, existe um limite a partir do qual o aumento do teor de oxigénio ndo mais
aumentaria a taxa de descarburacdo. Takahashi et al (1995) estudaram a taxa de
descarburacéo através de um modelo matematico. Os autores compararam a queda do
teor de carbono para varios teores de oxigénio dissolvidos no aco. A figura 3.43 mostra a
variacdo do teor de carbono calculado para teores de oxigénio de 0,01, 0,04, 0,08 e 0,1%.
Pode-se verificar que o aumento do teor de oxigénio no banho aumentou a taxa de
descarburacdo, Porém, a pequena diferenca de descarburacdo entre os teores de
oxigénio de 0,08 e 0,1% indicam um limite para o aumento do teor de oxigénio e que

oXxigénio em excesso NAo seria necessario para aumentar a taxa de descarburacgéo.
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Figura 3.43 — Efeito do teor de oxigénio contido no a¢o na taxa de descarburacao
(Takahashi et al, 1995).
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4 — METODOLOGIA

O presente trabalho foi desenvolvido no desgaseificador RH da Usiminas e constou do
tratamento de corridas de aco ultra baixo teor de carbono, retirada de amostras, analise
qguimica, célculo da constante aparente de descarburacdo e analise dos dados obtidos.
Neste item serdo apresentados os procedimentos utilizados no tratamento das corridas
experimentais bem como os métodos de amostragem e de analise quimica utilizados.
Sera apresentada também a forma de calculo da constante aparente de descarburagéo

para analise comparativa entre as vazdes testadas.

4.1 — Tratamento das Corridas Experimentais

A producéo dos acos ultra baixo carbono na Usiminas inicia-se no convertedor LD-KGC.
Terminado o processo de sopro no convertedor, 0 aco € vazado em panelas com
refratério isento de carbono e enviado ao desgaseificador RH para ajuste de composi¢ao
quimica e temperatura. Posteriormente, 0 aco € enviado para a maquina de lingotamento
continuo onde é solidificado, produzindo as placas. O fluxo de tratamento dessas corridas

na aciaria da Usiminas é mostrado na figura 4.1.

Foi realizado o tratamento de 97 corridas de aco ultra baixo carbono utilizando
combinacdo de trés vazdes de argbnio diferentes em dois periodos de descarburacao
distintos. Para os testes foi utilizado o desgaseificador a vacuo RH da Aciaria nimero 2 da
Usiminas na unidade de Ipatinga. As principais caracteristicas do equipamento s&o

mostradas na tabela IV.1

Os valores de vazdo de argbnio utilizados nos testes foram 80, 110 e 140 Nm?3/h,
distribuidos nos 10 bicos de inje¢do. A escolha dos valores levou em consideragdo que o
valor de 80 Nm®h é o minimo utilizado na Usiminas. 140 Nm®/h é o valor maximo de

vazao de argdnio utilizado atualmente no RH. 110 Nm®h é o valor intermediario.
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Vazamento do
aco na panela

Convertedor w - 1 U
£

:

Desgaseificador

a VacuorH
< % Lingotamento Continuo

Figura 4.1 — Fluxo de tratamento das corridas ultra baixo carbono na aciaria da Usiminas.

Normalmente o tratamento de descarburagdo na Usiminas/lpatinga € de
aproximadamente 12 minutos. Esse tratamento é divido em duas etapas (de 0 a6 e de 6
a 12 minutos). Essa divisdo em etapas foi uma decisao conjunta entre a Usiminas/Ipatinga

e o fornecedor do equipamento.
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Tabela IV. 1 - Principais caracteristicas do RH da Aciaria 2 da Usiminas - Ipatinga.

Capacidade Nominal (toneladas/ano) 1.200.000
Tamanho da corrida (toneladas) 170
Diametro do Vaso (mm) 2070
Diametro interno da perna (mm) 600
Lanca de Injecdo de Oxigénio T-COB
Vaz&o de Oxigénio (Nm®/h) 2000
Vazéo de Argonio (Nm3/h) 80 a 140
Numero de bicos de injecédo de argdnio (1 nivel) 10
Taxa de circulagao aproximada (toneladas/minuto) 130
Troca rapida do vaso Sim
Capacidade de Succao a 0,5 torr (Kg/h) 650
Sistema de Pré Vacuo Sim
Aquecimento do vaso com Lanca Sim
Equipamento de amostragem Automatico
Tempo de tratamento de aco IF (minutos) 25
Teor médio de carbono obtido (ppm) 15

Para minimizar a influéncia das outras variaveis que poderiam interferir nos resultados,
alguns cuidados foram tomados, sendo o primeiro a realizacdo dos testes utilizando as
vazbes de argbnio alternadas como mostrado na figura 4.2, minimizando assim a
influéncia de eventuais condi¢cdes anormais do equipamento num determinado periodo de
operacdo. O segundo cuidado foi a selecdo de corridas com determinadas condicdes
operacionais durante o tratamento, sendo elas:

1. Medicdo de temperatura e oxigénio a aproximadamente 2 minutos de vacuo para

manter sempre 0 mesmo momento de medicéo.
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Temperatura inicial de tratamento entre 1570°C e 1620°C, evitando valores
extremos de temperatura, o que poderia afetar a cinética da reacao;

Teor de oxigénio entre 500 e 1100 ppm, evitando insuficiéncia ou excesso desse
elemento, o que poderia afetar a velocidade da reagéo de descarburacéo;

Nenhum sopro de oxigénio durante o periodo dos testes (12 primeiros minutos de
tratamento), evitando o aumento excessivo da area superficial do banho devido a
turbuléncia extra introduzida pela incidéncia do jato de oxigénio nessa superficie;
Nenhuma adi¢éo de ligas ou refrigerantes durante o periodo dos testes, evitando
eventuais contaminagdes de carbono no banho;

Corridas com teor de carbono inicial inferiores a 0,04%, evitando excesso de
carbono, o que poderia afetar a taxa de descarburacéo;

Corridas com teor de enxofre inicial inferiores a 0,02%, evitando excesso de
enxofre que poderia ocupar os sitios de reacao disponiveis para a reacdo afetando

a taxa de descarburacéo.



64

;tg I 3

£ 140 |

&

(=]

2 110 1

2

z 80 l I

- | 0

§ 1eetapa | 2oetapa |

8 : L

= 0 6 12
Tempo (min)

Condigiol: 12 etapa = BONm¥/h
22 etapa = 80Nm3/h

P

kS

£ 140 ]

)

I B —

(% i

3 % | :

=t 12etapa | 2¢etapa |

P ; Ly

> 0 6 12
Tempo (min)

Condigiod: 12 etapa = 110Nm3/h
2¢ gtapa = B0Nm¥/h

£
= 140 | ,
k| :
@110 :
- ‘
= 30
i) i i
R 12 etapa E 22 etapa i
L] -
0 6 12
Tempo (min)

Condigio7: 12 etapa = 140Nm3/h
2¢ gtapa = B0Nm3/h

B

— 3

S

£ 140 ]

&

[u]

‘g 110

& : :
Sgl :
= ' 1
,§ 12¢etapa | 2%etapa |
> g 6 12

Tempo (min)

Condigio 2: 12 etapa = 80Nmh
22 etapa = 110Nmh

&

)

£ 140 ]

&

(=]

;gﬂllﬂ . .
5 0] ! !
= L) 1
:E 1eetapa | 2¢etapa |
E : Ly
=0 6 12°

Tempo (min)

Condigio 5: 12 etapa = 110Nm3h
22 etapa = 110Nm%h

g\ r 3

“E 140 | ,

= :

=4 L}

‘21104 -_

‘& ' '

; ] ]

3 9 i i

=§ leetapa | 22etapa |

b ' N

= 6 12
Tempo(min)

Condigio8: 12 etapa = 140Nm%/h
22 etapa = 110Nm¥h

-
>

=

E 140- I '
= ! :

o ) N
‘g2 1104 | )
) I '
Sogof E
- | ]
E 1eetapa | 22etapa
g ) Ly
= 0 6 12

Tempo(min)

Condigio3: 12 etapa =80Nm¥h
2¢ etapa = 140Nm3/h

=

é 140 4 E—E
=] | "
g4+ '
% | :
5 50 s e
= | '
E 12etapa | 22etapa .
g I 'y
=0 6 12

Tempo(min)

Condigio6: 12 etapa = 110Nm3/h
22 etapa = 140Nm¥/h

2 A
& 140
& ‘ !
2 110 ! |
B ] ! |
] ! |
£ % s e
(=] I |
=§ 12etapa : 22 etapa
= 0 6 12
Tempo(min)

Condigio9: 12 etapa = 140Nm¥/h
22 etapa = 140Nm3/h

Figura 4.2 — Vazdes de argodnio utilizadas ao longo dos diversos estagios do processo.
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4.2 — Amostragem

Foram retiradas trés amostras de cada corrida, sendo:
e Primeira amostra ao final do vazamento de aco do convertedor para a panela
(amostra: Cy);
e Segunda amostra a aproximadamente 6 minutos de tratamento no RH (amostra:
Ce);
e Terceira amostra a aproximadamente 12 minutos de tratamento no RH (amostra:
Ci2).

A amostra C, foi coletada através de uma lanca de amostragem automatica com
profundidade de penetracdo constante (mesmo ponto de amostragem para todas as
corridas). Ao pressionar um botéo na area de amostragem um comando € enviado para a
lanca (posicionada sobre a panela de aco) para a retirada da amostra. O equipamento de
amostragem pode ser visto na figura 4.3. O instante de retirada dessa amostra €

considerado como momento zero (antes do inicio de tratamento).

Panela sob a plataforma Amostragem na
de amostragem panela

Figura 4.3 — Lanca de amostragem automatica na panela ap6s vazamento.
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As amostras Cs e C;, também foram coletadas através de uma lanca de amostragem
automética com a mesma profundidade de penetracdo. Ao pressionar um botdo na sala
de operacao é enviado um comando para a lanca (posicionada proxima ao vaso do RH)
para a retirada da amostra. O momento dessa retirada é captado automaticamente
através de um sinal elétrico da descida da lanca. Esse momento fica registrado no
computador de processo. O equipamento de amostragem pode ser visto na figura 4.4.

(a) Lanca de amostragem na posicao de {b) Lanca de amostragem durante
espera durante tratamento no RH. retirada da amostra.

Figura 4.4 — Lanca de amostragem automéatica no RH.

Para a retirada da amostra foi utilizado um amostrador tipo pirulito (lollipop), com
revestimentos especiais para prevencdo de contaminagcdo da amostra (principalmente
quanto ao teor de carbono). O amostrador utilizado é composto de uma coquilha para
coleta e solidificacdo do aco, um filete de zircdnio para desoxidagdo da amostra, um tubo
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de quartzo, uma tampa de aco ultra baixo carbono e um invélucro cerdmico, como

mostrado na figura 4.5.

Coquilha para coleta
da amostra

Entrada do acgo liquido

Figura 4.5 — Esquema do amostrador utilizado (acima) e as amostra de a¢o (abaixo).
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4.3 — Preparacdo da Amostra e Analise Quimica

Para o presente trabalho foram preparadas e analisadas um total de 278 amostras de
aco, seguindo os seguintes procedimentos:
1. Preparacgédo da superficie através do lixamento, como pode ser visto na figura 4.6;
2. Inspecéo da condicdo da amostra e escolha da melhor regido para andlise. Esta
escolha é feita através de inspecdo visual do preenchimento da amostra evitando
analisar regides que contenham trincas, inclusdes ou qualquer outra anormalidade
gue possa afetar o resultado de composi¢do quimica;
3. Retirada de limalha da amostra, figura 4.6;

Figura 4.6 — Superficie da amostra apos lixamento e limalha retirada.

4. Colocagdo dessa limalha em um cadinho especial de material refratério,
previamente calcinado para remocgdo de carbono e adicdo de fundente para

facilitar a fusdo da amostra;
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5. Queima da amostra em um forno de inducédo (figura 4.7) e determinacgdo, por
infravermelho, do CO, gerado. Os dados s&o captados por um software que, com

base em uma curva de calibracdo, faz a determinacdo do teor de carbono da

amostra.

Figura 4.7 — Forno de indu¢do com andlise de carbono por infravermelho e software para

leitura do teor de carbono.

4.4 - Célculo da Constante Aparente de Descarburacgéo

De posse dos resultados dos teores de carbono no inicio e ao final de cada etapa do
tratamento, avaliou-se a taxa de descarburagdo através do célculo da constante aparente
de descarburacdo. Para a primeira etapa do tratamento utilizou-se as amostras C, e Cg
como carbono inicial e final, respectivamente. Para a segunda etapa utilizou-se as
amostras Cs e C;, como carbono inicial e final. Esse célculo foi realizado através das

equacoes:

(%Cf B %Ceq) _
(%’Co - %Ceq)

—Kei j oto,

4.1)
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In[(%cf —%ceq)j

%C_—%C
o= ( t ) 4.2)

o, f

Onde:

%C; = percentagem final de carbono em cada etapa;

%C, = percentagem inicial de carbono em cada etapa;

%C.q = percentagem de carbono no equilibrio;

tor =tempo decorrido entre as amostragens inicial C, e final C; (minuto);

ksj = constante aparente de descarburagio na etapa i para a vazdo j (minuto™).

O teor de carbono em equilibrio foi estimado utilizando as equagdes de 3.5 a 3.9 da se¢éo

anterior. Dessas, pode-se obter a seguinte equagéo:

PCO
%Ce = o(-AG°IRT) g (4-3)

A P (atm) foi estimada utilizando o menor valor da pressdo total medida na parte
superior do equipamento (préximo a entrada do primeiro ejetor) e uma estimativa da
concentracdo de argbnio e CO no sistema. A temperatura e o teor de oxigénio foram

medidos durante o tratamento. A P, foi calculada da seguinte forma:

I:)total = Pco + Parg (4_4)
Pco = I:)total - Parg (4.5)
Sendo:

P = Presséo total do sistema (atm);
Peo = Pressédo de CO (atm);

Pag = Pressao de argonio (atm).
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Os teores de carbono das condi¢des 1, 2 e 3, da primeira etapa, conforme mostrado na

figura 4.8, forneceram os valores para o calculo de K¢y go.
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Figura 4.8 — Condicdes 1, 2 e 3 com as vazdes de argbnio utilizadas na primeira etapa.

Calculo da constante:

(4.6)

In (CG _Ceq)
(Co - Ceq)
kc1,so ==
t0,6

Sendo:
Co = percentagem inicial de carbono (amostra Cy);
Cs = percentagem final de carbono (amostra Cg);
Ceq = percentagem de carbono no equilibrio;
toe = tempo decorrido entre as amostras Cy e Cg (minuto);
kCl,SO

Nm®/h (minuto™).

= constante aparente de descarburacdo na primeira etapa para a vazdo de 80
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O valor de Kcy,110 foi calculado de modo analogo aos da sesséo 4.4.1 para as condicdes 4,

5 e 6 dafigura 4.9.
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Figura 4.9 — CondicOes 4, 5 e 6 com as vazdes de argbnio utilizadas na primeira etapa.

4.4.3 — Célculo de Kc1.140

O valor de Kc1,140 foi calculado de modo analogo aos da sesséo 4.4.1 para as condicdes 7,

8 e 9 dafigura 4.10.
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Figura 4.10 — Condicdes 7, 8 e 9 com as vazdes de argbnio utilizadas na primeira etapa.
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4.4.4 — Calculo de Kcag0

Os teores de carbono das condi¢cfes 1, 4 e 7, da segunda etapa, conforme mostrado na

figura 4.11, forneceram os valores para o célculo de Kc; go.

Célculo da constante aparente de descarburagéo na segunda etapa para a vazao de
80 Nm?/h:

n (C12 _Ceq)
(Cs—Cy)
6 eq
Keogo =— 4.7)
t6,12
Cs = percentagem inicial de carbono (amostra Cs);
Ci; = percentagem final de carbono (amostra Cy);
Ceq = percentagem de carbono no equilibrio;
ts12 = tempo decorrido entre as amostras Cq € C;, (minuto);
kciso = constante aparente de descarburacdo na segunda etapa para a vazéo de 80
Nm*/h (minuto™).
;t? L 3 ':‘ZE? L3 g\ r
£ 140 | g 140 4 140 4—
% 110 % 110 % 110 5
<% ‘g‘n : <% 7 E
5 804 s 30 ' 3 80 :
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;E 12 etapa - S 12 etapa - = 12 etapa -
) u .
= 0 6 127 = 0 [3 12 7 0 6 12
Tempo (min) Tempo(min) Tempo(min)
Condigiol: 12 etapa = B0Nm®/h Condigdod: 12 etapa = 110Nmh Condigio7: 12 etapa = 140Nm%h
2¢ etapa = B0Nm3/h 22 etapa = 80Nm3/h 22 gtapa = 80Nm?/h

Figura 4.11 — Condicdes 1, 4 e 7 com as vazdes de argbnio utilizadas na segunda etapa.
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O valor de Kc;,110 foi calculado de modo anélogo aos da secao 4.4.4 para as condicoes 2,

5 e 8 dafigura 4.12.
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Figura 4.12 — Condicdes 2, 5 e 8 com as vazdes de argbnio utilizadas na segunda etapa.

4.4.6 — Calculo de Kc2.140

Os teores de carbono das condices 3, 6 e 9, da segunda etapa, forneceram os valores
para o calculo de Kc; 140, conforme figura 4.13.
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Figura 4.13 — Condicdes 3, 6 e 9 com as vazdes de argonio utilizadas na segunda etapa.
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5 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo sera apresentado e discutido o efeito da variacdo da vazao de argbnio nos
bicos de injecdo do RH da Usiminas sobre a constante aparente de descarburagéo. Estes
resultados foram obtidos nos testes industriais realizados para dois periodos de
descarburacéo distintos. Mediante estes resultados foi proposto um novo padréo de vazéo
de gas a ser utilizado no tratamento de corridas de a¢o ultra baixo carbono. Analisando a
equacao 4.2, pode-se observar que quanto maior o valor de Kc;, menor serd o teor de
carbono obtido ao final da etapa de tratamento. Portanto, pretende-se utilizar os maiores
valores de K¢ quando o objetivo do tratamento for o de se obter maiores taxas de

descarburagéo.

5.1 - Constante Aparente de Descarburacdo para a Primeira Etapa do
Tratamento (Kci)

Foram realizadas 27 corridas de aco ultra baixo carbono para determinagéo do valor da
constante aparente de descarburagéo para a vazao de 80 Nm®h durante a primeira etapa
de tratamento. O valor médio para a constante aparente de descarburacédo foi de 0,34
min™, com desvio padrdo de 0,07 min™. A distribuicio dos resultados é apresentada na

figura 5.1.

Para a vazdo de 110 Nm?h, foram realizadas 34 corridas para determinacg&o do valor da
constante aparente de descarburac&o. O valor médio obtido foi de 0,33 min™ com desvio

padrdo de 0,05 min™. A distribuic&o dos resultados é apresentada na figura 5.2.
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Figura 5.1 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de

80 Nm®h durante a primeira etapa do tratamento.

NUmero de casos
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Constante aparente de descarburagéo (min'l)

Figura 5.2 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de

110 Nm®h durante a primeira etapa do tratamento.
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Para a vaz&do de 140 Nm?®h foram realizadas 25 corridas para determinacéo do valor da
constante aparente de descarburacgéo. O valor médio obtido foi de 0,34 min™, com desvio
padrdo de 0,06 min™. A distribuicdo dos resultados é apresentada na figura 5.3. Um
resumo dos valores obtidos para as trés vazdes € apresentado na tabela V.1 e na figura
5.4.

NUmero de casos

0,20 025 030 035 040 045 0,550 0,55
Constante aparente de descarburagéo (min'l)

Figura 5.3 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de
140 Nm*/h durante a primeira etapa do tratamento.

Tabela V.1 — Valores da constante aparente de descarburacdo obtidos para as trés
vazQfes testadas.

n o T ,
Vaz3o de argdnio Keq (Min) Namero de
3 T =
(Nm3/h) meédia desvPad analises

80 Nm?/h 0,34 0,07
110 Nm%/h 033 0,05
140 Nm?/h 0,34 0,06
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Figura 5.4 — Resumo dos valores obtidos para as trés vazfes na primeira etapa.

Analisando os resultados, pode-se constatar que o0s valores médios da constante
aparente de descarburacdo obtidos para as trés vazbes testadas sdo semelhantes.
Resultados similares foram obtidos por Ahrenhold et al (2003) e Wei (2002), analisando o
teor de carbono final atingido para tratamentos sem distingdo de etapas de
descarburagéo. Portanto, para a primeira etapa do tratamento optou-se por utilizar a
vazdo de 80 Nm%nh, devido ao menor consumo de argdnio, sem afetar a taxa de

descarburagéo.

Uma explicacdo para os resultados seria que, devido ao elevado teor de carbono e
oxigénio na primeira etapa do tratamento, o transporte de massa € facilitado e a reagéo
de descarburacdo acontece a elevadas taxas, podendo ocorrer inclusive no seio do
liquido. Esse fato, somado ao efeito da agitacéo adicional do banho devido ao grande
volume de géas gerado, torna pouco relevante o incremento da vazéo de gas inerte nessa

etapa.
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Nos primeiros 6 minutos de tratamento ocorre uma grande geracdo de gas CO, como
pode ser visto na figura 5.5. Essa geracdo associada a expansao dos gases do sistema
(devido ao aumento da temperatura e a reducédo da pressdo), a medida que as bolhas
seguem seu caminho ascendente na perna de subida e no interior do vaso, pode afetar a
circulacdo de a¢o devido a ocupacdo da area Util da perna de subida com excesso de
gas. Portanto, o excesso de injecdo de gas inerte nessa etapa pode prejudicar a
renovacgao de aco na camara de vacuo, podendo culminar inclusive na reducéo da taxa de

descarburagéo.

Nessa etapa, € importante manter o equipamento em condi¢cdes de promover a maxima
capacidade de succédo dos gases. Outra opcao € de se trabalhar com um sistema de pré-

vacuo para acelerar esta remoc¢éo dos gases do sistema.

Outro fato relevante é que esta elevada geracdo de CO somada a altas taxas de injecdo
de gés inerte pode aumentar o volume de splash no sistema, aumentando assim a
incidéncia de cascdo nas partes superiores do equipamento. Portanto, a redugcédo da

vazao de gas inerte nesta etapa pode minimizar esse efeito.

Como normalmente existem limitagbes do equipamento quanto a taxa de succ¢do dos
gases, altas taxas de injecdo de argdnio podem dificultar a obtencdo de baixas pressdes
na camara de vacuo, principalmente nos primeiros instantes do tratamento onde o volume
de gas gerado pela reacdo de descarburagdo é muito grande. Portanto, essa reducao da
vazdo na primeira etapa pode melhorar a performance do equipamento no que diz

respeito a obtencao destas baixas pressoes.



80

1400

mg ——CO

S ===Argonio

£

[%2]

\©

= 700

(<]

©

(@]

uT

S

>
06— .
o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

tempo (min)

Figura 5.5 — Estimativa da vaz&do de gas no sistema durante a descarburagdo no RH para
uma vazdo de argénio de 80 Nm®h na primeira etapa do tratamento e

140 Nm*/h na segunda.

5.2 - Constante Aparente de Descarburagcdo para a Segunda Etapa do

Tratamento (Kc2)

Foram realizadas 30 corridas de ago ultra baixo carbono para determinagdo do valor da
constante aparente de descarburacéo para a vaz&do de 80 Nm*h durante a segunda etapa
de tratamento. O valor médio obtido de k¢, foi de 0,11 min™* com desvio padrdo de 0,05

min™. A distribuicdo dos resultados é apresentada na figura 5.6.
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NUumero de casos

0,00 005 0,0 0,5 020 0,25 0,30 0,35

Constante aparente de descarburacéo (min'l)

Figura 5.6 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de
80 Nm®/h durante a segunda etapa do tratamento.

Para a vazdo de 110 Nm®/h, foram realizadas 32 corridas para determinac&o do valor da
constante aparente de descarburac&o. O valor médio obtido foi de 0,12 min™ com desvio
padrdo de 0,05 min™*. A distribuic&o dos resultados é apresentada na figura 5.7.

Para a vazdo de 140 Nm®/h foram realizadas 32 corridas. O valor médio obtido foi de 0,14
min™ com desvio padrdo de 0,06 min™. A distribuicdo dos resultados é apresentada na
figura 5.8. Um resumo dos valores obtidos para as trés vazfes sao apresentados na

figura 5.9 e na tabela V.2.



NUmero de casos

0,00 005 0,10 0,15 0,20 025 0,30 0,35
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Figura 5.7 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de

110 Nm®/h durante a segunda etapa do tratamento.

NUmero de casos
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Constante aparente de descarburagéo (min'l)

0,35

Figura 5.8 — Distribuicdo da constante aparente de descarburacdo para a vazao de

140 Nm°/h durante a segunda etapa do tratamento.
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Figura 5.9 — Resumo dos valores obtidos para as trés vazdes na segunda etapa.

Tabela V. 2 - Valores da constante aparente de descarburacdo obtidos para as trés
vazfes testadas.

n o T ,
Vaz3o de argdnio Kez (Min) Namero de

80 Nm?lh 0,11 0,05 30
110 Nm?/h 0,12 0,05 32
140 Nm’lh 0,14 0,06 32

A média da constante aparente de descarburacdo na segunda etapa para a vazao de 140
Nm?®h apresentou valores ligeiramente superiores aos das vazdes de 80 e 110 Nm?h.
Alguns autores, como Yano (1994) e Kuwabara (1998), afirmam que incrementos na
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vazao de argbnio nas etapas finais do tratamento aumentariam a taxa de descarburacéo,

0 que esté de acordo com os resultados obtidos.

Foi utilizado o software statgraphics plus 5.1 para realizacéo do teste de hipoteses para
comparagdo das médias. Comparando-se a média da constante aparente de
descarburacao obtida para a vazdo de 80 Nm*/h e de 140 Nm%h (0,11 min™ e 0,14 min™),
pode-se afirmar com 95% de confianca que a média de ke, g0 € menor que a média de

Kco,140. FOoram comparadas as seguintes hipoteses:

Hipdtese nula: média de ke g0— média de kep 140= 0,0;

Hipdtese alternativa: média de ke, g0— média de kep 140 < 0,0.

Analogamente, comparando-se a média da constante aparente de descarburacdo obtida
para a vaz&o de 110 Nm®*h e de 140 Nm®h (0,12 min™ e 0,14 min™"), pode-se afirmar com

94% de confianga que a média de Kcy,110 € menor que a média de ke 140.

Desse modo, para a segunda etapa do tratamento optou-se por manter a vazao de 140

Nm?®/h, n&o alterando o padrio nessa etapa.

Uma explicacdo para os resultados obtidos € que, na segunda etapa do tratamento, a
reacdo de descarburacdo ocorre principalmente na superficie do banho e das bolhas de
gas. Nessa etapa, a geracdo de CO reduz drasticamente, como pode ser visto na figura
5.5, diminuindo o volume de gés no sistema e reduzindo a agitacdo do banho. A
descarburacédo na etapa final do processo pode ser incrementada pela inje¢do adicional
de argbnio. O aumento da vazdo desse gas aumenta a &rea de reacgdo, introduzindo
maior perturbacdo na superficie do banho e oferecendo um substrato para nucleacao
através das bolhas. Nessa etapa, o controle do processo se da por transferéncia de
massa. Portanto, acdes no sentido de incrementar a agitacdo no sistema aumentando o

coeficiente de transporte de massa podem trazer beneficios ao processo.
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5.3 — Novo Padréo Proposto

O padrdo de tratamento atual utiliza a vazdo de 110 Nm®h na primeira etapa do
tratamento de descarburacdo e 140 Nm*h na segunda etapa. De acordo com os
resultados podemos notar que a vazdo de argbnio de 80 Nm%h pode ser utilizada na
primeira etapa da descarburacgdo, substituindo a vazdo de 110 Nm®h, sem nenhuma
redugdo na constante aparente de descarburacdo. Foi proposto um novo padréo,

conforme figura 5.10.
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Figura 5.10 — Padrdo de argbnio proposto

Com essa alteracdo estima-se uma reduc¢éo no consumo de argbnio de aproximadamente
18.900 Nm*/ano, representando uma economia de aproximadamente R$ 22.700,00/ano.

Outro ponto importante é a disponibilizacdo desse gas para outras atividades na Aciaria.
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Outro beneficio da reducdo dessa vazdo € a pequena diminuicAo na queda de
temperatura do aco durante o tratamento. O argdnio é injetado a temperatura ambiente e
em contato com o a¢o a aproximadamente 1600°C promove uma reducéo da temperatura
do sistema. Portanto, a redugcéo da vazao de argdnio reduzirq a queda de temperatura do
aco. Estima-se uma reducdo de aproximadamente 0,04°C em cada tratamento de
descarburacgéo realizado no equipamento. Com a reducdo do consumo de 1360 kg de
aluminio e 845 Nm® de oxigénio para aquecimento calcula-se uma economia de
aproximadamente R$ 4.500,00 por ano. Além da redugdo da geracdo de alumina no
banho de aproximadamente 420 g por corrida, o que pode representar uma melhoria na

limpidez dos acgos.

Considerando o valor de 0,34 min™ para a constante aparente de descarburacio na
primeira etapa e o valor de carbono inicial médio de 197 ppm (obtido durante os testes),
pode-se estimar o teor de carbono aos 12 minutos de vacuo para as vazdes testadas,

utilizando os valores da constante na segunda etapa, como pode ser visto na figura 5.11.

Apés a implantagdo da alteragdo proposta obteve-se uma reducdo do consumo de

argbnio, mantendo-se o teor médio de carbono obtido anteriormente, como era esperado.

A verificacdo da influéncia da reducdo dessa vazdo na formacgdo de cascdo no sistema
sera realizada no decorrer dos meses subsequentes, ndo havendo tempo habil para que
se possa obter alguma conclusdo até o término desse trabalho devido & baixa frequéncia

de troca/limpeza do tubo de sucgéo.
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Figura 5.11 — Simulacdo da curva de descarburacdo para as trés vazbes de argdnio
testadas.
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6 — CONCLUSOES

Os valores médios da constante aparente de descarburagdo obtidos (0,34, 0,33 e
0,34 min') para as trés vazdes testadas (80, 110 e 140 Nm?h) na primeira etapa do
tratamento de descarburagdo sdo semelhantes. Portanto, para essa etapa foi alterada a
vazdo de 110 para 80 Nm?3/h. Pretende-se, com a alteracdo dessa vazdo, obter uma
reducdo no consumo de argbnio de aproximadamente 18.900 Nm®*ano e,
consequentemente, a disponibilizacdo desse gas para outras atividades na Aciaria. Essa

alteracdo representa uma economia de aproximadamente R$ 22.700,00/ano.

Outro beneficio da reducdo dessa vazdo € a pequena diminuicAo na queda de
temperatura do a¢o durante o tratamento. Essa diminuicdo é estimada em
aproximadamente 0,04°C/tratamento. Com a reduc¢édo do consumo de aluminio e oxigénio

para aquecimento, calcula-se uma economia de aproximadamente R$ 4.500,00 por ano.

A média da constante aparente de descarburacdo na segunda etapa para a vazao de 140
Nm*h (0,14 min™") apresentou valores ligeiramente superiores aos das vazbes de 80 e
110 Nm*h (0,11 min™" e 0,12 min™, respectivamente). Portanto, para a segunda etapa do
tratamento optou-se por manter a vazdo de 140 Nm*h nZo alterando o padrdo nessa

etapa.
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7 — SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Para a otimizacdo do tratamento de acos no desgaseificador a vacuo RH, os seguintes

trabalhos s&o sugeridos:

o Estudo da variacdo da taxa de descarburacdo nos acgos ultra baixo carbono para
outros padrbes de injecdo de argbnio na perna de subida do desgaseificador a
vacuo RH. Testar vazdes menores que 80 Nm®h e maiores que 140 Nm®h, com o
objetivo de reduzir o consumo de argbnio e/ou maximizar a taxa de
descarburagéo;

e Complementacdo dos estudos em modelo fisico da variacdo da taxa de
descarburacdo com a vazdo de g&s na perna de subida e no vaso do
desgaseificador RH, com o principal objetivo de verificar o ponto onde a taxa de
descarburacéo reduz com o aumento dessa vazao;

e Estudo da variacdo da taxa de remocdo de hidrogénio nos acos para varios
padrdes de injecdo de argbnio na perna de subida do desgaseificador a vacuo RH
em varias etapas do tratamento;

e Estudo dos mecanismos de formagéo de cascdo no tubo de succdo do RH e de

medidas para mitiga-lo.
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