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ndo sdo nem boas nem mas, porém as coisas que
0s homens fazem com elas podem salvar a terra...
ou destrui-la totalmente.”

(Rod O’Connor)






RESUMO

Este trabalho descreve o estudo da liquefacdo direta do carvéo
catarinense, empregando sulfeto férrico impregnado in situ (pirita
sintética) ou pirita natural como catalisadores. O objetivo do estudo foi
avaliar a atividade catalitica da pirita nesta reacdo, visando a producéo
de hidrocarbonetos liquidos leves. Os experimentos de liquefagdo foram
conduzidos em reator de alta pressdo, em escala de bancada e em
sistema de batelada. O reator foi carregado com cerca de 20g de carvéao
impregnado com 2% em massa de pirita sintética ou misturado com 5%
em massa de pirita natural como catalisadores. Foi ainda utilizada a
tetralina como solvente, atmosfera de hidrogénio e temperaturas de
reacdo de até 380°C. As varidveis empregadas foram: a temperatura
(300°C, 350°C e 380°C), a pressao (25bar, 50bar e 75bar) e a natureza
do catalisador (pirita sintética ou pirita natural). Os produtos das reacoes
foram separados em oleos, asfaltenos e pré-asfaltenos através de
fracionamento por solubilidade. Os resultados mostraram que a
Conversdo Total aumentou com a elevacdo da temperatura da reacéo,
mas foi pouco influenciada pela variacdo da pressdo de hidrogénio. A
presenca dos catalisadores incrementou a Conversdo Total em 3% e
45%, quando empregada pirita natural e pirita sintética,
respectivamente. Todas as reacdes foram majoritariamente seletivas em
pré-asfaltenos. A elevacdo da temperatura aumentou a seletividade em
pré-asfaltenos e a variacdo da pressdo de hidrogénio ndo apresentou
influéncia significativa na seletividade dos produtos. Em comparagéo
com uma reacdo sem adicdo de catalisador, a seletividade em 6leos
aumentou em 5,5% com o0 uso de pirita natural como catalisador e em
11,6% com o uso da pirita sintética. O rendimento de todas as fragdes
aumentou com a elevagdo da temperatura. O maior rendimento obtido
em oOleos foi de 10%. Conversdes Totais e rendimentos em 6leos mais
expressivos ndo foram obtidos devido as limitages do reator, ou seja, as
baixas temperaturas trabalhadas e a possivel deficiéncia no sistema de
agitacdo.

Palavras-chave: Liquefacdo direta. Carvao. Pirita. Asfaltenos.






ABSTRACT

This work describes the study of direct liquefaction of a coal from Santa
Catarina, employing ferric sulfide impregnated in situ (pyrite synthetic)
or natural pyrite as catalysts. The aim of the study was to evaluate the
catalytic activity of pyrite in this reaction, aiming at the production of
lighter liquid hydrocarbons. The liquefaction experiments were
conducted at bench scale in high-pressure batch reactor. The reactor was
charged with about 20g of coal impregnated with 2 wt% of pyrite
synthetic or mixed with 5 wt% of natural pyrite as catalysts. It was also
used tetralin as solvent, atmosphere of hydrogen and reaction
temperature of up to 380°C. The variables used were: temperature
(300°C, 350°C and 380°C), pressure (25bar, 50bar and 75bar) and
nature of the catalyst (pyrite synthetic or natural pyrite). The
liquefaction products were separated into oils, asphaltenes and
preasphaltenes by solvent fractionation. The results showed that Total
Conversion increased with the increase of reaction temperature, but it
was little influenced by variations in the pressure of hydrogen. Presence
of catalysts increased Total Conversion in 3% and 4.5% when employed
pyrite natural and synthetic pyrite, respectively. All reactions were
mostly selective to preasphaltenes. Rising temperatures increased
selectivity to preasphaltenes and the hydrogen pressure variation showed
no significant effect on the selectivity of the products. In comparison
with a reaction carried out without added catalyst, oil selectivity
increased by 5.5% with the use of natural pyrite as catalyst and by
11.6% with the use of synthetic pyrite. Yield of all fractions increased
with increasing reaction temperature. The higher oils yield obtained was
10%. Total Conversions and oil yields more expressive were not
obtained due to limitations in the reactor, that is, low temperatures
worked and possible deficiency in the stirring system.

Keywords: Direct liquefaction. Coal. Pyrite. Asphaltenes.
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1 INTRODUCAO

O aumento da populagdo mundial gera um avango no consumo
dos recursos naturais do planeta. Desta maneira, no sistema atual, o
consumo de petroleo e gas natural continua crescendo e o fornecimento
destes recursos fdsseis vai se tornando instavel e inadequado para um
futuro ndo muito distante. Assim, o monop6lio do petrdleo no mundo
tem resultado em muitas crises e oscilagdes no seu fornecimento.

Neste cenario surge o carvdo como uma fonte alternativa de
energia ao petréleo. Kabe et al. (2004) afirmam nédo haver ddvida de que
0 carvdo é um recurso valioso e que pode ser o mais importante
combustivel do século 21, devido a quantidade de depdsitos de carvao
no planeta ser dez vezes maior do que qualquer outra fonte carbonacea e
por estar melhor distribuido geograficamente no mundo do que o
petrdleo.

Em muitos paises a seguranca no fornecimento de combustiveis
liquidos sera fortemente influenciada pela capacidade em utilizar fontes
de hidrocarbonetos que ndo sejam de petrdleo. No ritmo de consumo
atual as reservas de petréleo se esgotardo em aproximadamente 50 anos
(MITCHELL, 2008). Este fato deve motivar o processo de
transformacéo direta do carvao mineral em energia ou em combustiveis
energéticos.

Um dos processos de valorizagcdo do carvao é a liquefacdo do
carvdo mineral, produzindo uma mistura complexa de hidrocarbonetos,
0s quais podem ser separados em trés principais fragdes, de acordo com
a sua solubilidade em solventes organicos. Estas fraces sdo: 6leos,
asfaltenos e pré-asfaltenos. Oleos representam a fracdo mais leve e a
mais valorizada economicamente, devido aos produtos de sua
composicdo se encontrarem na faixa da gasolina e do éleo diesel. Esta
fracdo é sollvel em n-hexano e insolivel em tolueno. Os asfaltenos
configuram a fracdo intermediéaria, sdo formados predominantemente
por anéis aromaticos policondensados e cadeias alifaticas laterais. Esta
fracdo é sollvel em tolueno. Ja os pré-asfaltenos caracterizam a fracdo
mais pesada, sollvel em tetrahidrofurano e insollvel em benzeno e n-
hexano (PINTO et al., 1995).

Na liquefacdo direta do carvédo, a matéria prima é dispersa em um
solvente, o sistema é submetido a altas temperaturas e pressdes de
hidrogénio, produzindo, assim, um petréleo sintético, o qual deve ser
posteriormente refinado, para gerar combustiveis liquidos especificos
(GRAY; TOMLINSON; ELSAWY, 1994).
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O processo de liquefagdo do carvdo foi primordial durante a Segunda
Guerra Mundial, em funcdo da alta demanda de combustiveis e insumos
guimicos. Este processo retornou a evidéncia, como uma rota de
producdo de combustiveis, durante as crises do petrleo em 1973 e
1979. No entanto, frente a instabilidade, o preco do petrleo nédo
permaneceu alto suficiente para fornecer aos investidores uma seguranca
de recuperacdo dos seus investimentos no processo de liquefacdo
(KANDIYOTI; HEROD; BARTLE, 2006).

Embora o custo dos combustiveis, oriundos da liquefacdo direta
do carvao, tenha reduzido significantemente na ultima década, sua
viabilidade comercial ainda é questionada, e depende intimamente do
preco do petrdleo (LIU et al., 2009). Contudo, existem ainda muitas
raz0es para a continuidade da pesquisa e desenvolvimento do processo
de liquefacdo do carvéo, principalmente, frente ao iminente esgotamento
do petréleo como fonte energética. Sendo assim, o cenario energético do
futuro prevé o desenvolvimento de combustiveis fosseis para suprir 0s
materiais derivados de petréleo (DERBYSHIRE, 1989). Todavia, a
viabilidade econémica e de operagdo do processo de conversdo do
carvdo em produtos liquidos comercidveis € dependente do
desenvolvimento de catalisadores altamente eficientes nesta reacdo
(DERBYSHIRE, 1989; SUZUKI, 1994).

Dessa maneira, o presente trabalho visa aumentar a compreensao
do processo de liquefacdo direta do carvdo através da realizacdo de
reacOes de liquefagdo direta de carvdo catarinense, com consequente
avaliacdo da atividade catalitica da pirita nesta reag&o.

Foi empregada a Conversdo Total como parametro basico da
eficiéncia das reages realizadas. Este parametro expressa o rendimento,
em massa, de quanto do carvdo (livre de umidade e cinzas) foi
convertido em produtos sollveis em tetrahidrofurano.

O outro parametro de avaliagdo das reacdes de liquefacdo direta
foi o fracionamento por solubilidade, separando, por precipitacdo, as
fracOes de pré-asfaltenos e asfaltenos. A fracdo de 6leos, a de principal
interesse, foi quantificada por diferenca.



2 OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GERAL

O presente trabalho tem como objetivo geral o estudo da reacao

de liquefacdo direta do carvdo catarinense e a avaliagcdo da atividade
catalitica da pirita nesta reacao.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

v

v

Definir um processo de impregnacdo in situ de sulfeto férrico
(pirita sintética) no carvéo;

Realizar as reacOes de liquefacdo direta do carvdo, empregando
pirita natural e pirita sintética como catalisador;

Avaliar a Conversdo Total das reagdes em funcdo das variaveis
do processo: temperatura, pressdo e natureza do catalisador;
Separar, através do fracionamento por solubilidade, e quantificar
as fracGes de Oleos, asfaltenos e pré-asfaltenos, formadas nas
reacOes de liquefacdo direta;

Estimar a influéncia das varidveis de processo na seletividade e
rendimento em 6leos, asfaltenos e pré-asfaltenos;

Avaliar a atividade catalitica da pirita natural na reagdo de
liquefacdo direta do carvao.






3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 BREVE HISTORICO DA LIQUEFACAO DE CARVAO

E comumente atribuida & Friedrich Bergius a descoberta do
processo de Liquefacdo Direta do Carvdo (LDC), em 1913. Este fato
levou Bergius a ser premiado com o Prémio Nobel da Quimica em 1931
(GIVENS; GARG, 1983; LIU; SHI; LI, 2010; MITCHELL, 2008). Mais
tarde, em 1923, Franz Fischer e Hanz Tropsch desenvolveram o
processo de Liquefacdo Indireta do Carvéo (LIC), conhecido atualmente
como sintese de Fischer-Tropsch (LIU, 2005; LIU; SHI; LI, 2010).
Desde entdo, estas duas tecnologias passaram por varios estagios de
desenvolvimento, determinado principalmente pela disponibilidade de
petrdleo.

A caréncia de petréleo durante a Segunda Guerra Mundial, na
Alemanha, deu inicio a grandes esforgos para a conversao do carvado em
combustiveis liquidos. Assim, iniciou-se o desenvolvimento de uma
tecnologia que consistia na hidrogenacdo do carvéo, a altas pressdes e
temperaturas, com o objetivo de sintetizar produtos liquidos (THAKUR,;
THOMAS, 1984).

Durante a Segunda Guerra, a liquefacdo direta do carvdo foi
empregada, extensivamente, para produzir combustivel de aviacdo com
alta octanagem (GRAY; TOMLINSON; ELSAWY, 1994). O éapice da
producdo de combustiveis na Alemanha alcancou a cifra de 4,23Mt/ano
a partir da liquefacdo direta do carvdo e 0,59Mt/ano por liquefacdo
indireta do carvdo. No mesmo periodo, os paises do Reino Unido, Japdo
e Franca também construiram plantas de liquefacdo de carvdo (GAO;
ZHANG, 2004 apud LIU, 2005).

A descoberta de petrdleo acessivel no Oriente-Médio, no inicio
dos anos 1950, interrompeu, praticamente, todos os desenvolvimentos
ligados ao processo de liquefagdo do carvdao no mundo (LONGWELL;
RUBIN; WILSON, 1995; WILLIAMS; LARSON, 2003), exceto na
Africa do Sul, devido & indisponibilidade de petréleo e ao embargo
econdmico imposto aquele pais. Este fato conduziu a Africa do Sul a
grandes desenvolvimentos, principalmente, na tecnologia Fischer-
Tropsch (LIU, 2005; LIU; SHI; LI, 2010).

O interesse na liquefacdo direta do carvdo por parte de alguns
paises como Estados Unidos, Alemanha, Japdo e Reino Unido, foi
renovado nos anos 70, principalmente, devido aos altos precos do
petroleo, ocasionados pela crise de 1973 (LONGWELL; RUBIN;
WILSON, 1995). Este interesse levou ao desenvolvimento de alguns
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processos de liquefacdo direta do carvéo (Tabela 1). Contudo, um novo
desinteresse ocorreu na década de 80, devido a queda no pre¢o do
petroleo (WILLIAMS; LARSON, 2003). Apesar de tudo, a tecnologia
de liquefacdo do carvdo apresentou avancos significativos. A presséo de
reacao foi reduzida de 70MPa para 20MPa e o rendimento em produtos
liquidos aumentou de 44% no processo SRC-II para 58% nos processos
IGOR e NEDOL, e mais do que 60% nos processos CTSL e Shenhua.
Os custos também diminuiram significativamente. Contudo, estes
desenvolvimentos foram descontinuados e nenhum dos processos se
tornou comercial, exceto o processo Shenhua na China (LIU; SHI; LI,
2010).

Tabela 1 — Tecnologias desenvolvidas de LDC desde 1970.

Pais Processo Capacidade (t/d) Ano
SRC-I 6 1974
SRC-I/11 50/25 1974-1981
EDS 250 1979-1983
EUA H-Coal 600 1979-1982
CTSL 2 1985-1992
HTI 3 1990s
Alemanha IGOR 200 1981-1987
PYROSOL 6 1977-1988
Japio BCL 50 1986-1990
NEDOL 150 1996-1998
UK LSE 2,5 1983-1995
Antiga USSR CT-5 7 1986-1990
China Shenhua 6 2002-
Shenhua 3000 2004

Fonte: (DADYBURJOR; LIU, 2004; LI, 2006 apud LIU; SHI; LI, 2010).
3.2 LIQUEFACAO DO CARVAO

Liquefacdo do carvdo significa a conversdo do carvao solido em
produtos liquidos (WHITEHURST et al., 1980 apud KABE et al.,
2004). Estes produtos podem ser refinados, gerando combustiveis para
motores e produtos quimicos (WORLD COAL INSTITUTE, 2005).

A liquefacdo do carvado também é conhecida como coal-to-liquid
ou processo CTL. O seu principal objetivo é quebrar as estruturas
moleculares do carvdo e adicionar hidrogénio nelas. Hoje em dia tém
sido utilizados, principalmente, dois métodos para liquefacdo do carvao:
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a liquefacéo direta e a liquefacéo indireta do carvdo. (DADYBURJOR,;
LI1U, 2004 apud LI1U; SHI; LI, 2010).

A liquefagdo do carvdo produz uma mistura complexa de
hidrocarbonetos, os quais sdo geralmente separados em trés fragdes, de
acordo com a sua solubilidade em solventes organicos. Estas fracGes
sdo: 6leos (OL), asfaltenos (AS) e pré-asfaltenos (PA). Os o0leos
representam a fracdo mais leve e valorizada economicamente, devido
aos produtos de sua composicdo estarem na faixa da gasolina e do 6leo
diesel. Esta fragdo é solivel em n-hexano e insolivel em tolueno. Os
asfaltenos configuram a fragdo intermediaria. Esta fracdo é solGvel em
tolueno. Ja os pré-asfaltenos caracterizam a fracdo mais pesada, soltvel
em tetrahidrofurano e insoltvel em tolueno e n-hexano (PINTO et al.,
1995). Separacdo deste género é geralmente realizada em trabalhos de
pesquisa, visto que, no &mbito industrial emprega-se a destilacéo.

Na liquefacdo indireta do carvdo, o carvdo é gaseificado para,
primeiramente, produzir uma mistura gasosa denominada gas de sintese
ou syngas. Esta mistura é constituida, majoritariamente, de monéxido de
carbono e hidrogénio. O gas de sintese, depois de retiradas as impurezas
e ajustada a relacdo H,/CO (se necessario), é entdo convertido em
produtos liquidos na presenca de catalisadores. Esta técnica também é
conhecida por gas-to-liquid, ou processo GTL. A conversdo do gas de
sintese em combustiveis para motores € bem conhecida como sintese de
Fischer-Tropsch. Ja a liquefacdo direta do carvdo envolve a conversdo
do carvao diretamente para produtos liquidos, sem a producdo do gas de
sintese como um passo intermediério (KABE et al., 2004).

A tecnologia de liquefacdo indireta do carvdo é largamente
comercializada na Africa do Sul e produz cerca de um terco da gasolina
e diesel do pais. O gas natural também pode produzir combustiveis
liquidos, através da tecnologia GTL, a partir da reforma do gas natural
seguida da sintese de Fischer-Tropsch, dando origem a derivados
similares aos do petréleo (GRAY; TOMLINSON; ELSAWY, 1994).

Em contraste com a liquefagdo indireta do carvao, a tecnologia de
liguefacdo direta do carvdo ainda ndo é comercialmente provada, e
informacBes disponiveis em dominio publico sdo limitadas, com
diferentes descobertas vindas de poucas avaliagbes realizadas
(WILLIAMS:; LARSON, 2003).

3.2.1 Liquefagéo direta

Hidrogénio é a chave para converter o carvdo em combustiveis
liquidos. Combustiveis liquidos contém em torno de 14% de hidrogénio,
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enquanto o carvdo apresenta cerca de 5%. Este déficit de hidrogénio
pode ser suprido pela exposicao do carvao a altas pressdes de hidrogénio
(liquefacdo direta) ou pelo tratamento catalitico do gas de sintese,
produzido na gaseificagdo, para formar hidrocarbonetos (liquefacéo
indireta) (GRAY; TOMLINSON; ELSAWY, 1994).

Na liquefacdo direta do carvdo, o carvdo é disperso em um
solvente e o sistema é aquecido a altas pressGes de hidrogénio,
produzindo assim uma espécie de petroleo sintético, o qual deve ser
refinado, gerando assim combustiveis liquidos especificos. Na
liguefacdo indireta do carvdo, o gas de sintese, produzido na
gaseificacdo do carvdo, passa pelo processo catalitico Fischer-Tropsch,
onde podem ser formados hidrocarbonetos com cadeias de C; a Cyyp
(GRAY; TOMLINSON; ELSAWY, 1994).

A liquefacdo direta do carvao foi muito investigada no passado.
A maioria dos processos atuais para liquefagéo foi desenvolvida a partir
de trabalhos de Bergius e Billiviller e tém algumas caracteristicas em
comum. A Figura 1 apresenta um fluxograma geral de grande parte dos
processos de liquefacdo direta do carvdo, o qual é secado, moido e
misturado com um solvente doador de hidrogénio e/ou 6leo de reciclo
proveniente do proprio processo. Esta mistura é, entdo, bombeada para o
reator, onde ocorre a liquefacdo em atmosfera de hidrogénio a altas
pressbes e temperatura, na presenga ou ndo de um catalisador. Os
produtos da reacdo de liquefacdo sdo separados por destilacdo. O 6leo
pesado (residuo) e uma porcdo dos leves sdo hidrogenados e podem ser
empregados como solvente doador de hidrogénio, também chamados
6leo de reciclo ou reciclagem (KABE et al., 2004).

Figura 1 — Fluxograma genérico do processo de LDC.
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Fonte: redesenhado de KABE et al. (2004).
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Os processos atuais de liquefacdo direta utilizam dois ou trés
reatores em série e sob condi¢cBes mais amenas, permitindo assim um
melhor controle das condi¢des de cada reator, aumentando o rendimento
de produtos liquidos e minimizando a formacdo de hidrocarbonetos
gasosos. Este processo € chamado de liquefacdo multi-estagio.
(BURGESS; SCHOBERT, 1991; DAVIS et al., 1989 apud KABE et al.,
2004).

3.2.1.1 Mecanismos reacionais

E fato que os mecanismos reacionais da liquefacio direta do
carvao sao muito complexos e ainda ndo sdo completamente conhecidos.
O entendimento que prevalece é que a liquefacdo direta do carvédo
consiste de duas etapas fundamentais e consecutivas: (i) reagdes de
decomposicdo térmica da estrutura do carvdo para gerar radicais livres;
(ii) reacdes de hidrogenagdo destes radicais livres em produtos mais
leves, embora estes produtos possam ser craqueados e, entdo,
hidrogenados novamente. O equilibrio destas duas etapas governa o
desempenho da liquefacdo direta do carvdo. Uma hidrogenacdo
insuficiente dos radicais resultaria em reagdes retrogressivas entre estes,
fato este que levaria a formagdo de coque, um grupo de produtos
guimicamente mais estadvel do que o carvdo. Obviamente, para altos
rendimentos de Oleo, a estrutura do carvdo deve ser quebrada e os
radicais livres gerados devem ser completamente hidrogenados (LIU;
SHI; LI, 2010).

Tem se tornado quase inquestiondvel que o mecanismo da
liquefacdo direta do carvdo acontega via radical livre. Uma consideracdo
detalhada da estrutura quimica do carvdao e de seus produtos conduz
fortemente ao fato que reacgdes via radical livre controlam a quimica do
carvdo (KABE et al., 2004). Este ponto de vista é suportado pela
observacdo geral de que as reagBes via radical livre controlam os
mecanismos da pir6lise da maioria das substancias organicas. Principios
gerais da cinética de liquefacdo do carvdo também tém suportado este
ponto de vista (NEAVEL, 1982 apud KABE et al., 2004).

Em muitos aspectos, a liquefacdo direta do carvdo estd
intimamente relacionada a pirélise. Estes processos compartilham uma
etapa inicial idéntica, que é a geragdo de radicais do carvao pela ciséo
homolitica das ligagdes carbono-carbono, que acontecem acima de
certas temperaturas. Na pir6lise, estes radicais sdo estabilizados por um
hidrogénio transferido internamente, ou se recombinam com carbono
para formar um material de elevada massa molecular, também
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conhecido como char. Estes dois eventos também ocorrem na
liguefacdo, junto com a transferéncia de hidrogénio para os radicais,
sendo este hidrogénio proveniente de uma fonte que ndo seja o préprio
carvao. O efeito combinado destes eventos na liquefacdo direta do
carvao produz quantias muito maiores de produtos liquidos do que a
reacdo de pirdlise convencional, mas isto ocorre a custa do consumo
adicional de hidrogénio. Varios métodos sdo utilizados para se obter
produtos liquidos a partir do carvdo, embora todos eles compartilnem a
etapa de conversdo térmica. Estes métodos diferem, basicamente, se o
hidrogénio é fornecido por doador organico ou hidrogénio molecular e,
se emprega catalisador ou ndo. As técnicas também diferem quanto a
utilizacdo de um solvente e qual o tipo deste solvente (KABE et al.,
2004; SPIVEY etal., 2011).

3.2.1.2 Reag0es de transferéncia de hidrogénio

As reagdes de transferéncia de hidrogénio, que ocorrem durante
as reacOes de liquefacdo direta do carvdo, sdo essenciais para a
conversdo do carvdo em produtos liquidos. A liquefacdo direta do
carvdo requer ndo somente a adicdo de hidrogénio, mas também a
redistribuicdo dos 4tomos de hidrogénio j& presentes nas moléculas do
carvdo. Assim, as reacOes de transferéncia de hidrogénio ocorrem entre
as moléculas do carvdo e os componentes do solvente da reacdo, bem
como entre as moléculas do carvdo e o hidrogénio adicionado. As
reacbes de transferéncia de hidrogénio também acontecem entre os
produtos liquidos formados, o solvente e o hidrogénio gasoso. Muitas
destas reacOes, particularmente aquelas que ocorrem nos estagios
iniciais, sdo muito rapidas mesmo na auséncia de catalisadores.
Frequentemente, solventes que sdo bons doadores de hidrogénio sdo
utilizados em reacgdes de liquefacdo para fornecer um meio fluido para
0s produtos, assim como fornecer uma conveniente fonte mével de
hidrogénio para a decomposicdo das moléculas do carvao (KABE et al.,
2004).

Embora as condicOes da reacdo e a natureza dos produtos possam
apresentar problemas no desenvolvimento do processo, a etapa principal
para a liquefacdo do carvdo no estagio inicial é a decomposicdo térmica
da estrutura do carvao sob atmosfera de hidrogénio, na presenca de um
solvente doador de hidrogénio (CURRAN et al., 1967; NEAVEL, 1976;
DERBYSHIRE; WHITEHURST, 1981 apud KABE et al., 2004).
Quando h& &tomos de hidrogénio que possam estabilizar os radicais do
carvdo, gerados pela decomposicdo térmica, o carvdo pode ser
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convertido em produtos liquidos. Se ndo houver hidrogénio disponivel,
os radicais livres se recombinam para formar produtos liquidos néo
destilaveis e também produtos solidos (reacdes retrogressivas)
(MITCHELL, 2008; OHE et al., 1985 apud KABE et al., 2004).

Os solventes doadores de hidrogénio tém grande funcdo na
supressdo das reacOes retrogressivas e é importante que a capacidade do
solvente ndo seja excedida. A quantidade de hidrogénio consumida do
solvente pode estar diretamente ligada a taxa de aguecimento. O
aquecimento lento da reacdo permite uma maior desidrogenacdo do
solvente (DERBYSHIRE et al., 1986 apud KABE et al., 2004).

Estudos mais aprofundados acerca dos mecanismos reacionais
envolvidos na liquefacdo direta do carvdo se fundamentam em
experimentos utilizando is6topos, tanto na atmosfera gasosa quanto no
solvente (RATTO et al., 1984).

3.2.1.2.1 O papel do solvente

A principio, a reacdo solido-liquido seria um dos fatores
limitantes do processo de liquefacdo do carvdo. Nesse caso, a
granulometria das particulas e a estrutura porosa do carvdo sdo fatores
preponderantes para a difusdo do hidrogénio na superficie do carvao.
Sendo assim, para aumentar a eficiéncia da liquefagdo do carvéo é
necessario incrementar o contato entre os reagentes e a superficie do
solido. O solvente, além de facilitar o acesso dos reagentes a superficie
do carvao, pode também apresentar a capacidade de doar hidrogénio.
Estes solventes doadores passam por algumas reacfes e fornecem para o
meio reacional o hidrogénio necessario para estabilizar os radicais
livres, formados durante o processo de decomposi¢do térmica do carvdo
(PINTO et al., 1995). Quanto maior a capacidade de difusdo pela
estrutura do carvéo, mais efetivo sera o solvente. Recentemente tém sido
realizadas pesquisas a partir de solventes i6nicos, com o objetivo de
incrementar a molhabilidade do carvdo (PAINTER et al, 2010 apud
LUCHNER 2010).

Conforme Whitehurst, Mitchell e Farcasiu (1980) apud Zondlo,
Liu e Dadyburjor (1994), a composicao quimica do solvente empregado
na liquefacéo direta do carvdo é um importante fator na determinacdo da
quantidade e qualidade dos produtos formados. Os solventes tendem a
estabilizar, com hidrogénio, os radicais formados durante a
decomposicdo térmica (depolimerizacdo) do carvdo, durante 0 processo
de liquefacdo, prevenindo assim a formacdo indesejada de produtos
pesados. Solventes deste tipo s&o conhecidos como solventes doadores
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de hidrogénio, e aqueles com maior capacidade doadora, pertencem a
classe de hidrocarbonetos policiclicos aromaticos (HPAS) e seus
derivados parcialmente hidrogenados. O solvente também tem a fungéo
de servir como um agente de transferéncia de calor (SPIVEY et al.,
2011).

Thakur e Thomas (1984) também sustentam que a ruptura das
ligagdes quimicas do carvdo, através da temperatura, resulta na
formacdo de radicais livres altamente reativos. Afirmam ainda, que em
solventes ndo doadores de hidrogénio, os radicais livres reagem entre si
ou com as moléculas de carvdo, formando grandes fragmentos, os quais
sdo insollveis em piridina ou benzeno. No entanto, se um solvente
doador de hidrogénio é empregado, atomos de hidrogénio sdo abstraidos
do préprio solvente, estabilizando os radicais livres formados durante a
reacdo de liquefacdo do carvédo.

Dessa  maneira, através de  repetidos ciclos de
hidrogenacdo/desidrogenagdo, o0s PAHs podem agir como
“transferidores de hidrogénio” entre os radicais livres e o hidrogénio
molecular (SPIVEY etal., 2011).

Muitos solventes organicos tém sido estudados na reacdo de
liguefacdo direta do carvdo. A tetralina é conhecida como um bom
solvente doador de hidrogénio e é facilmente desidrogenada para
naftaleno conforme apresentado na Figura 2. Wang et al. (2007) também
afirmam que o naftaleno origina-se da desidrogenacdo da tetralina
durante o processo de liquefacdo direta.

Figura 2 — Desidrogenacéo da tetralina.
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Fonte: Zondlo, Liu e Dadyburjor (1994)

Embora a tetralina possa aumentar significantemente os
rendimentos da liquefacdo do carvao, tal solvente é relativamente caro.
Na prética, recycle loops sdo propostos, onde uma fragdo do produto
liquefeito pode ser hidrogenada e reinserida no reator como solvente
(ZONDLO; LIU; DADYBURIJOR, 1994). Segundo Kouzo et al. (2000),
estes solventes de reciclo sdo compostos por 6leos pesados e contém
grandes quantidades de aromaticos tais como naftaleno, fenantreno e
pireno. Uma vez que estes compostos aromaticos ndo possuem
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habilidade doadora de hidrogénio, eles devem ser hidrogenados para
hidroaromaticos, passando a adquirir a habilidade doadora.

Praticamente todos os processos de liquefagcdo do carvao, tais
como: Solvent-refined coal I, Exxon donor-solvent, Integrated two-
stage liquefaction, e também o processo Chevron, empregam parte dos
produtos liquidos da liquefacdo (6leo de reciclo) como solvente no
préprio processo. No processo Chevron, a liquefacdo ocorre em dois
reatores separados. Uma mistura de carvdo com solvente e/ou 6leo de
reciclo é introduzida no reator do primeiro estagio. O produto deste
reator alimenta o reator do segundo estagio. Grande parte das moléculas
de carvdo é quebrada e parcialmente dissolvida no primeiro reator,
sendo o seu produto refinado cataliticamente no segundo reator,
resultando em um 6leo que é parcialmente utilizado como solvente na
prépria reacdo de liquefacdo (KABE et al., 2004).

A liquefacéo de carvdo com solventes de diferentes capacidades
doadoras de hidrogénio ja foi estudada, e os resultados mostraram que a
capacidade doadora de hidrogénio do solvente afeta diretamente as
reacdes de liquefagdo (HU, H. et al 2008).

Em laboratorio, solventes doadores de hidrogénio tais como a
tetralina, tém sido frequentemente utilizados para estabilizar os radicais
livres formados nas reacdes de liquefagio direta do carvio. E importante
notar que solventes doadores podem néo ser os melhores solventes para
dissolver os produtos derivados do carvao, e estes Ultimos, por sua vez,
podem ndo ser bons doadores de hidrogénio (KANDIYOTI; HEROD;
BARTLE, 2006).

Muitos esfor¢os tém sido realizados para esclarecer o mecanismo
de transferéncia de hidrogénio durante o processo de liquefagdo. Estes
mecanismos sdo importantes, porque afetam os rendimentos e as taxas
da reacdo. Incluem, consequentemente, a hidrogenacdo do carvao, onde
0 hidrogénio pode ser fornecido pelo hidrogénio molecular, solvente ou
do proprio carvdo. Do ponto de vista tradicional, as fracas ligagdes do
carvdo passam por homdlise causada pelo aquecimento, e o solvente
serve simplesmente para estabilizar os radicais gerados, ndo estando o
solvente envolvido na quebra das ligagfes. Contudo este modelo €
insuficiente para explicar por completo todos os fatos observados
(SPIVEY etal., 2011).

Wright e Severson (1972) apud Givens e Garg (1983) relataram
gue a adicdo de compostos de ferro, nas reacdes de liquefacdo direta do
carvdo, aumentou a capacidade de transferéncia de hidrogénio do 6leo
antraceno.
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3.3 CATALISE NA LIQUEFACAO DIRETA DE CARVAO

Embora o custo dos combustiveis da liquefacdo direta do carvao
tenha diminuido significantemente na dltima década, seu valor
comercial estd ainda em questdo e depende fortemente do preco do
petréleo (LIU et al., 2009; MOCHIDA; SAKANISHI, 2000).
Entretanto, os catalisadores podem ajudar a diminuir os custos de
investimento e operacionalizacdo, através da reducdo da severidade das
condi¢des de reacdo e tempos de residéncia (SPIVEY et al., 2011).

A viabilidade econémica e de operacdo dos processos de
liquefacdo direta do carvdo é contingente sobre o desenvolvimento e
aplicacdo de catalisadores (SUZUKI, 1994; MOCHIDA; SAKANISHI,
2000; KANEKO et al., 1998).

Entre os principais fatores que contribuem para o alto custo de
producdo de produtos liquidos, a partir do carvdo, estd a grande
quantidade de hidrogénio que deve ser adicionada para remover
heterodtomos e converter o material, contendo cerca de 5% de
hidrogénio para produtos com 12 a 14% de hidrogénio. Outros fatores
sdo as drasticas condicOes de reacdo (temperatura e pressdo) e as taxas
relativamente baixas de conversdo que sdo obtidas (DERBYSHIRE,
1989).

Embora um grande nimero de discussdes tenha sido relatado
sobre 0 mecanismo das reacOes catalisadas, a exata funcdo do
catalisador nos processos de liquefacdo de carvdo ainda ndo foi bem
elucidada, e o entendimento da funcdo do catalisador tem envolvido
muitos argumentos contraditérios (SUZUKI, 1994; KABE et al., 2004;
LIU; SHI; LI, 2010).

A funcdo do catalisador ndo é bem entendida devido,
principalmente, as complicadas reacdes que envolvem as quebras das
ligagbes carbono-carbono e carbono-oxigénio, e também, devido as
reacbes de hidrogenacdo dos compostos policiclicos aromaticos
resultantes (SUZUKI, t.; et al 1989).

Todavia, na teoria convencional sobre liquefacdo direta do
carvdo, o catalisador serve para promover a transferéncia do hidrogénio
molecular (gas H, adicionado) para o solvente, e o solvente age
transferindo hidrogénio para os radicais do carvdo. Este hidrogénio
vindo do solvente poderia ainda clivar algumas ligagdes carbono-
carbono (SPIVEY etal., 2011; WEI et al., 2000).

Atomos de hidrogénio sdo produzidos por adsor¢do dissociativa
de hidrogénio molecular na superficie das particulas do catalisador
(Figura 3). Estes atomos de hidrogénio aumentardo a quantidade de
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hidrogénio disponivel no meio reacional e ficardo livres para
hidrogenacdo aromatica, clivagem de ligacbes e estabilizacdo de
radicais. Contudo, ha evidéncias de que o hidrogénio molecular, sob
algumas condigfes, pode competir com o solvente doador, na
estabiliza¢do dos radicais livres formados pela decomposicédo térmica do
carvao (SPIVEY etal., 2011).

Figura 3 — Dissociagao de H, na superficie do catalisador.

Fonte: Derbyshire (1989) apud Luchner (2010).

O reconhecimento que a liquefacéo direta do carvdo acontece em
dois estégios, consistindo primeiramente na dissolucdo do carvédo
(decomposicdo térmica gerando radicais livres) e em seguida pela
hidrogenacdo dos produtos solubilizados, tem levado ao conceito de
processos com configuracdo em dois estagios. A distingdo entre a etapa
de dissolucdo e hidrogenacgdo fornece uma conveniente divisdo entre 0s
catalisadores para liquefacdo direta do carvdo (DERBYSHIRE, 1989;
SUZUKI et al., 1989).

Embora muitos catalisadores tenham sido avaliados em estudos
fundamentais, a investigacdo em larga escala ocorreu, principalmente,
sobre dois grupos: sulfetos metalicos e catalisadores &cidos. Os sulfetos
metélicos tais como Mo e Fe sdo creditados a funcdo de hidrogenacéo,
enquanto os haletos metalicos como ZnCl, promovem a ruptura das
ligagbes por mecanismo ibnico. Em ambos os casos deve haver um
intimo contato entre catalisador e carvdo. Consequentemente, isto
significa que o catalisador empregado estara associado aos produtos
solidos da reacdo de liquefagdo do carvdo, o que complica a sua
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recuperacgdo. Por esta razdo, o baixo custo tem sido a prioridade na
selecdo de catalisadores, 0s quais possam ser descartados, e isto limitou
a escolha de candidatos. O desenvolvimento de tecnologias para
recuperacdo do catalisador poderia amenizar os custos. E também
verdade que pesquisas sobre catalisadores ativos para a etapa de
decomposicdo térmica (dissolucdo) do carvdo tém sido retardadas pela
persistente e enganada crenca de que catalisadores ndo podem agir sobre
esta etapa (DERBYSHIRE, 1989; SPIVEY etal., 2011).

Segundo Hirano e Kanda (2001), com a utilizacdo de um
catalisador, o hidrogénio pode ser transferido mais rapidamente para os
radicais livres formados durante a liquefacdo do carvao, estabilizando-os
e formando produtos com alta relacdo H/C. Isto em condicdes de reacéo
relativamente brandas.

Ja Dadyburjor, Fout e Zondlo (2000) afirmam que os
catalisadores sdo empregados para aumentar a conversdo do carvao e a
seletividade dos produtos formados na liquefagéo direta.

Todavia, a liquefagdo direta do carvdo pode ocorrer mesmo na
auséncia de catalisador. Ndo ha uso de catalisadores nos processos
desenvolvidos pelos Estados Unidos, tais como: SRC, SRC-II, Exxon
Donor Solvent (EDS), nos quais as espécies de ferro presentes na
prépria matéria mineral do carvao e no solvente doador de hidrogénio
sdo utilizadas para acelerar a reacdo de liquefagdo do carvdo (SUZUKI;
IKENAGA, 1998 apud KABE et al., 2004). Por outro lado, tem sido
sugerido que o uso de catalisadores aumenta o rendimento em 6leos e
por isso tem recebido particular atengdo em muitos estudos,
especialmente no Japdo (KABE et al., 2004).

Mochida e Sakanishi (2000) afirmam que o maior problema dos
catalisadores empregados nas reacOes de liquefacdo direta do carvao &,
principalmente, a dificuldade de recuperacdo destes materiais. Os
autores nao descartam, também, a forte desativacdo ocorrida durante a
reacao.

A desativacdo do catalisador, causada pela perda da area
superficial, devido a abrasdo e deposicdo de residuos minerais e
carbonéaceos nos sitios ativos do catalisador tém sido documentada na
literatura (AHMAD, 2007).

O catalisador convencional para as reacfes de liquefacdo direta
do carvao é o sulfeto de ferro nas suas varias formas. Catalisadores a
base de ferro-enxofre tém sido empregados com sucesso na
hidrogenacdo direta, durante a liquefacdo do carvdo em escala comercial
(WU; STORCH, 1968 apud KABE et al., 2004). Hoje em dia eles séo
preferidos devido a facilidade de manipulacdo e ao seu baixo custo
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(DERBYSHIRE, 1989; KABE et al., 2004; MOCHIDA; SAKANISHI,
2000; SPIVEY etal., 2011).

Outros materiais também empregados como catalisadores para a
liquefacdo do carvao sdo os sulfetos duplos de cobalto-molibdénio e de
niquel-molibdénio, os quais tém sido ainda usados nas refinarias de
petroleo (SPIVEY et al., 2011).

Um terceiro tipo de material catalitico sdo os cloretos de metais
de transicdo, tais como: ZnCl, e SnCl,. Este grupo de catalisadores é
empregado no estado liquido, em contraste com 0s grupos anteriormente
citados, os quais sdo usados no estado solido. A natureza corrosiva e a
necessidade de recuperacdo sdo grandes obstaculos, e devido a estes
fatores, as pesquisas sobre estes catalisadores foram descontinuadas
(DERBYSHIRE; HAGER, 1994).

Segundo Kabe et al. (2004), os catalisadores sélidos podem ser
empregados pulverizados, suportados e altamente dispersados. A
maioria dos catalisadores a base de ferro é utilizada na forma
pulverizada. O tamanho de particula influencia fortemente a sua
atividade catalitica, portanto, quanto menor a granulometria, maior sera
a sua atividade. Contudo, a operacdo de moagem encarece 0 processo.
Dessa maneira, a relacdo custo/desempenho deve ser cuidadosamente
avaliada. Catalisadores & base de sulfetos de Co-Mo e Ni-Mo séo
geralmente suportados em alumina. A escolha de uma alumina
especifica é feita com base na distribuicdo do tamanho dos poros e nas
caracteristicas de acidez do suporte. O método de impregnacdo e a
guantidade de sulfeto suportado tém grande influéncia na atividade do
catalisador. Suportes alternativos a alumina tem sido o foco de pesquisas
recentes. Ainda, catalisadores altamente dispersados a base de sulfetos
tém sido preparados a partir da sua impregnacdo diretamente na
superficie do carvdo. Uma alta dispersdo pode permitir maiores
interacdes entre o carvao, o catalisador e o hidrogénio.

Liu et al. (1996) desenvolveram um método de impregnacdo de
sulfeto de ferro chamado de impregnacéo in situ. Este método consiste
da mistura de uma solugdo de Na,S (contendo carvao) com uma solucéo
de FeCl; o que resulta em particulas nanométricas, precipitadas na
superficie do carvdo. A reacdo estequiométrica é:

2F9C|3 + 3Na,S > Fe,S; + 6NaCl (1)
onde, Fe,S; é esperado se desproporcionar como segue:

Fe,S; > aFeS + BFGSZ + ’YS (2)
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no qual, o, B e y dependem das condi¢des da reagdo. Como mencionado
anteriormente acredita-se que Fe;,S (pirrotita) ¢ a fase ativa para
reacOes de liquefagdo direta do carvéo, e a pirita sob as condicdes de
reacdo transforma-se em pirrotita.

3.3.1 Catalisadores a base de ferro

Vérios materiais que contém ferro tém recebido grande atencdo
para uso como catalisador descartavel no processo de liquefacdo direta
do carvao. Este interesse é devido ao baixo custo, disponibilidade e
moderada atividade destes materiais (STANBERRY et al., 1993).

Em funcdo do alto custo, desativagdo e dificuldade de
recuperacdo dos catalisadores suportados, aumentou o interesse no
desenvolvimento de catalisadores de baixo custo, de maneira que
possam ser descartaveis. Entdo, a desativacdo do catalisador ndo seria
um problema e ndo haveria necessidade de regeneracdo do material,
devido ao baixo custo do catalisador (CLEMENTS; DADYBURJOR,
1991). Assim, um dos catalisadores mais convencionais na liquefacdo
direta do carvdo é o sulfeto de ferro, devido ao seu preco moderado e
boa atividade catalitica.

Spivey et al. (2011) sugeriram algumas maneiras para melhorar a
eficiéncia catalitica de catalisadores a base de sulfeto de ferro: (i)
aumentar a dispersdo do catalisador pelo emprego de granulometria
ultrafina; (ii) adicionar baixos teores de outros metais com atividade
catalitica nesta reacdo, juntamente com o ferro (co-catalisadores); (iii)
incrementar o contato carvao-catalisador através da impregnacdo do
catalisador na superficie das particulas do carvéo.

Na liquefacdo direta do carvédo, o catalisador a base de ferro é,
geralmente, introduzido como precursor, 0 qual é convertido na fase
ativa durante o aquecimento do processo, na presenga de um composto
contendo enxofre. Liu et al. (2001) mostraram que para uma maior
atividade dos catalisadores a base de ferro na reacdo de liquefagdo direta
do carvéo é necessario a presenca de enxofre na sua composigao. Suzuki
(1994) relatou um aumento na conversdo do carvao e no rendimento em
6leos quando adicionando enxofre na reacdo de liquefacdo, empregando
Fe(CO)s como catalisador. O autor observou a transformacdo de parte
do catalisador na fase pirrotita, durante a reacéo.

A pirrotita € um sulfeto de ferro ndo estequiométrico o qual
apresenta vacancias ou defeitos de superficie (KABE et al., 2004).
Kaneko et al. (2000) conferem a pirrotita (Fe;,S) como sendo a forma
mais cataliticamente ativa na reacdo de liquefacdo direta do carvao.
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Stanberry et al. (1993) observaram que em certas condi¢des das reactes
de liquefacdo, na presenca de enxofre, a composi¢do quimica de quase
todos os compostos de ferro é transformada para pirrotita.

A hip6tese de que a pirrotita é o real catalisador nas reacGes de
liquefacdo direta do carvdo é sustentada por evidéncias onde a maior
parte do catalisador é geralmente detectada (no residuo) como pirrotita,
e ndo como pirita, embora a pirita tenha sido utilizada como catalisador
inicial. No entanto, este ponto de vista ignora a possibilidade de que o
catalisador recuperado pode ndo estar na fase ativa (WEI et al., 2000).
Dessa maneira, interpretacdes alternativas sugerem que o catalisador é o
H,S produzido através da redugdo da pirita (LAMBERT, 1982;
MUKHERJEE AND MITRA, 1984 apud KABE et al). Assim,
permanece a incerteza se a a¢do catalitica é devida a pirrotita convertida
ou se € devida a quimica de reducdo da pirita (SEEHRA,;
SRINIVASAN, 1982).

3.3.1.1 A pirita como catalisador

A pirita, também conhecida como pirita de ferro, é um dos
sulfetos metélicos mais encontrados na natureza. Ela estd bastante
associada as formacdes de carvao e tem formula molecular FeS,. Este
material pode, naturalmente, se enquadrar na classe de catalisadores a
base de ferro para as reacOes de liquefacdo direta do carvédo
(STRONGUIN; MURPHY, 2009; LIU et al., 1996).

Hirano e Kanda (2001) sugeriram a pirita como um bom
catalisador para a liquefacéo direta do carvdo, devido ao seu alto teor em
ferro e enxofre, capaz de produzir pirrotita (fase ativa) em certas
condi¢cdes de reacdo, ndo sendo necessdria a adicdo suplementar de
enxofre. No entanto, a pirita € um material duro, dificil de moer em finas
particulas. A co-pulverizacdo (moagem da pirita juntamente com o
carvdo) melhora a eficiéncia da moagem e até a atividade catalitica.
Além disso, a recuperacdo do catalisador apds a reacdo de liquefacdo
direta do carvdo agrega custos significativos ao processo. Catalisadores
a base de sulfetos de ferro sdo bastante ativos no processo de liquefacéo
direta e, ainda, sdo suficientemente baratos, ndo necessitando sua
posterior recuperacdo. Dessa forma, os catalisadores a base de ferro
parecem apresentar grandes vantagens no processo de liquefagéo direta
do carvdo (DADYBURJOR; FOUT; ZONDLO, 2000).

De fato, alguns autores tém relatado a atividade catalitica da pirita
em reacOes de liquefacdo direta do carvdo. Givens e Garg (1983)
afirmam que as reacOes de liquefagdo direta do carvdo sdo
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significantemente catalisadas pela adicdo de pirita, resultando no
aumento da conversdo, rendimento de 6leo, consumo de hidrogénio e a
rehidrogenacdo do solvente.

Vinciguerra e Baldwin (1982) observaram um maior rendimento
em o0leos na reacdo de liquefacdo direta do carvdo, empregando a pirita
como catalisador, do que em reacGes sem adicdo de catalisador.
Relataram também, uma diminuicdo no rendimento da fracdo de pré-
asfaltenos (fracdo de menor interesse). Os autores ainda comentam que
embora a pirita tenha sido apontada por muitos pesquisadores como
responsavel pelo aumento na reatividade do carvdo em reacfes de
liquefacdo, ainda é dificil de compreender que uma substancia com &rea
superficial téo baixa apresente esta capacidade.

A reducdo do tamanho da particula da pirita tem representado
uma importante fungdo na reacdo de liquefagdo direta do carvéo,
melhorando a atividade catalitica do material (GIVENS e GARG, 1983;
KANEKO et al., 2000 )

A razao principal no interesse na pirita como catalisador é que ela
ndao somente é abundante como também é superior em atividade
catalitica do que a lama vermelha a qual tem sido também utilizada em
alguns estudos de liquefacdo direta do carvdo (KAMIYA, Y. J., 1982
apud HIRANO et al., 1999).

Inokuchi et al. (1995) compararam a atividade catalitica da pirita
sintética com a pirita natural, ambas na forma pulverizada, levando em
consideragdo o rendimento de produtos na faixa de Cs, e foi observado
gue o rendimento ndo foi afetado pelo tipo de pirita, mas principalmente
pelo tamanho de particula. No entanto, Yokoyama et al. (1989) apud
Ogata et al. (1995) relataram que a distribuigcdo dos produtos das reacoes
de liquefacdo direta do carvdo é sensivelmente influenciada pelas
impurezas constituintes da pirita natural.



4 MATERIAIS E METODOS

As reagdes de liquefacdo direta do carvdo foram conduzidas em
escala de bancada e em batelada. Todos os ensaios empregaram,
aproximadamente, 20g de carvdo e 100mL de tetralina, apresentando,
desta maneira, uma razdo solvente/carvdo de 5:1 (m/v). Algumas
variaveis desta reacdo foram estudadas, tais como: a natureza do
catalisador, pressdo de hidrogénio e temperatura da rea¢do. Contudo, 0s
procedimentos das reacGes, métodos de extracdo e fracionamento
permaneceram constantes. A maioria das reacfes foi realizada
empregando sulfeto férrico como catalisador, utilizando uma
metodologia de impregnacdo denominada in situ, o qual serd chamado
de pirita sintética no decorrer deste trabalho. Também foram efetuadas
reacdes empregando a pirita natural como catalisador e ainda algumas
reacdes sem adi¢do de catalisador. Quando empregada pirita natural
como catalisador, o reator foi carregado com, aproximadamente, 20g de
carvao e 1g de pirita (5% m/m).

As amostras utilizadas neste trabalho foram do carvao energético
CE4500 (Betuminoso Alto Volatil) e de pirita, ambas extraidas da
camada Bonito, oriundas do Estado de Santa Catarina. As amostras
foram cedidas pela Industria Carbonifera Rio Deserto Ltda.

4.1 PREPARAGCAO DAS AMOSTRAS DE CARVAO E PIRITA

As amostras foram recebidas em lotes de aproximadamente 25Kg
acondicionadas em sacos plasticos.

Apo6s homogeneizagdo a amostra de carvdo foi pulverizada em
moinho excéntrico (volume interno de 1L) e posteriormente separada na
faixa granulométrica entre 60 e 200mesh. O procedimento foi realizado
a seco empregando bolas de alumina e sem tempo de moagem definido.

A amostra de pirita foi igualmente cominuida e separada na faixa
granulométrica entre 200 e 325mesh, empregando 0 mesmo
procedimento utilizado na pulverizagdo do carvao.

Todas as amostras foram secadas a 105°C por uma hora, antes de
serem utilizadas na reacdo de liquefacéo direta do carvao.

4.1.1 Caracterizagdo das amostras
As amostras de carvdo e pirita da IndUstria Carbonifera Rio

Deserto foram fornecidas com as respectivas analises imediatas e de
enxofre total. As analises Petrogréficas foram realizadas no Laboratdrio



42

de Carvdo e Petrologia Organica da Universidade Federal do Rio
Grande do Sul. Finalmente, os teores de ferro total no carvédo, na pirita
natural e no carvao impregnado com pirita sintética foram analisados
por Espectrometria de Absor¢do Atdmica pelo Centro Tecnoldgico da
Universidade do Sul de Santa Catarina (UNISUL).

4.2 IMPREGNAGAO IN SITU DE PIRITA SINTETICA NO CARVAO

A reacdo em solucdo aquosa do sulfeto de sédio (Na,S) com o
cloreto férrico (FeCls) promove a formagdo e precipitacdo do sulfeto
férrico (Fe,Ss). Este composto é instvel a temperatura ambiente e se
decompde em FeS, (pirita) e Fe;,S (pirrotita). Devido a este fato, o
termo pirita sintética sera utilizado no decorrer deste trabalho para se
referir ao sulfeto férrico proveniente da reacdo de Na,S com FeCls. Esta
reacdo foi realizada com carvado no meio, objetivando a impregnacéo do
Fe,S; na superficie das particulas do carvdo. Esta metodologia de
impregnacdo, denominada impregnacao in situ, foi realizada semelhante
ao método descrito por Liu et al. (1996). Sendo assim, uma massa de
230g de carvdo pulverizado foi misturada a 350mL de solucdo de
Na,S-H,O (0,193M) e agitada por 10min. Logo em seguida, um volume
igual de FeCl;-6H,0 (0,129M) foi adicionado a mistura e agitado por
mais 2 horas. Apds o periodo de agitacao, a solucéo foi filtrada a vacuo
e 0 solido foi lavado com aproximadamente 1L de agua deionizada para
a retirada do NaCl formado. Depois, o produto foi seco em estufa a
80°C por aproximadamente 14 horas. A partir desta metodologia foi
efetuada uma impregnacdo teorica de 2%, em massa, de pirita sintética
sobre o carvdo mineral. Para verificar a eficiéncia da impregnacgdo, o
teor de ferro foi analisado apds impregnagéo e entdo comparado aquele
antes da impregnacdao do carvéo.

4.3 REACOES DE LIQUEFACAO DIRETA DO CARVAO
4.3.1 Equipamento

As reacgdes de liquefacdo direta do carvdo foram conduzidas em
reator de alta pressdo fabricado pela empresa Metallrgica Metalquim
Ltda, em ago inox 316, com volume interno de 500mL, com sistema de
agitacdo pneumatica e provido de um forno elétrico tubular bipartido. A
Figura 4 apresenta uma fotografia do reator empregado nas reacdes de
liquefacdo. O reator foi projetado para operar com a pressdo maxima de
140bar e temperaturas inferiores a 400°C. O mesmo foi equipado com
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uma valvula de seguranca para evitar pressdes superiores a estipulada. A
pressdo foi verificada através de manémetro do tipo Bourbon acoplado
diretamente ao reator. O aquecimento do forno foi controlado por um
regulador de temperatura do tipo PID, da marca Novus, modelo N480D,
ligado a um termopar do tipo K inserido a meia altura do forno. A
temperatura da reacdo foi monitorada com um termopar, também do tipo
K, inserido dentro do reator. Devido ao gradiente de temperatura, o set
point de temperatura do forno foi ajustado 15°C acima da temperatura
nominal desejada no interior do reator. Por este motivo, a temperatura
maxima empregada nas reacdes deste trabalho foi de 380°C, uma vez
que a temperatura maxima de trabalho do forno é de 400°C.

Figura 4 — Fotografia do sistema empregado para as reacdes de LDC.

o

Controladores de tempeata squerda) (direita).

4.3.2 Procedimento reacional
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Todas as reagdes foram realizadas com uma carga aproximada de
20g de carvdo e 100mL de tetralina (1,2,3,4- tetrahidronaftaleno, 98%,
VETEC) como solvente. Ap6s carregamento, o reator foi fechado e
purgado trés vezes com hidrogénio até uma pressdo de 20bar. Em
seguida o reator foi pressurizado, a temperatura ambiente, até a pressao
inicial de trabalho pré-ajustada (Piy,). Esta pressdo foi variavel, em
funcdo da temperatura final de reacdo, a fim de que a pressdo inicial
somada a pressdo de vapor do solvente, durante a reacdo, nao
ultrapassasse a pressdo de trabalho recomendada pelo fabricante do
reator. Apds a pressurizacdo do sistema foi iniciado o aquecimento do
forno, comecando a contagem do tempo de reagdo a partir do momento
em que o produto no interior do reator alcangou a temperatura
programada. A temperatura da reacdo foi mantida constante com uma
pequena variacdo de +3°C. Decorridos 30 minutos de reagdo, o
aquecimento foi desligado e o reator foi imediatamente resfriado em
banho de agua fria corrente. Chegando a temperatura ambiente, o reator
foi despressurizado.

4.3.3 Separacao dos produtos

Primeiramente, toda a massa contida no reator apds o periodo de
reacdo foi dissolvida em tetrahidrofurano (THF). Desta maneira,
qualquer material insoltvel em THF foi considerado como material ndo
reagido. Assim, o valor da Conversdo Total (quantidade de carvéao
convertido em produtos sollveis em THF) foi calculado a partir da
diferenca entre a massa de carvao seco, livre de cinzas e catalisador
(d.a.cat.f), introduzida no reator e a massa de residuo insolivel em THF.

Em seguida foi realizado o fracionamento do residuo soltvel em
THF, por solubilidade, na tentativa de avaliar a seletividade da reacéo
nas fracdes: 6leos (OL), asfaltenos (AS) e pré-alfaltenos (PA).

4.3.3.1 Conversdo Total (X)

Apos a reacao de liquefagdo direta do carvéo, todo o contetido do
reator foi removido com auxilio de 200mL de THF (PA-ACS, Fmaia) e
0 residuo sdélido foi separado dos produtos liquidos através de filtracdo
simples em papel filtro. Este filtro, contendo o residuo sélido, foi
submetido a extracdo por Soxhlet, durante 12 horas, utilizando como
solvente todo o filtrado retirado na filtracdo simples, incluindo os
200mL de THF empregados na lavagem do reator para solubilizagéo do
produto da reacdo. Apés a extracdo, o residuo sélido foi seco em estufa
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a temperatura de 80°C por 15 horas. Em seguida a massa do residuo foi
determinada, nomeada neste trabalho como THF-I. Enfim, a Converséo
Total (X) foi entdo determinada utilizando a equagdo 3.

massa carvde (d.a. cat. f) — massa THFI (d.a. cat. f)
X= . 100 (3)
massa carvieo (d.a. cat. f)

O liquido remanescente da extracdo por Soxhlet foi submetido a
destilacdo a vacuo, em um evaporador rotatdrio da marca IKA, modelo
RV10, para a remocdo do THF. O procedimento é apresentado em
fluxograma na Figura 5. Entdo, o produto liquido sem THF foi
submetido ao fracionamento por solubilidade para a avaliacdo da
seletividade da reacdo em OL, AS e PA.

Figura 5 - Fluxograma do método utilizado para determinagdo da
Conversdo Total (X).

(filtrag3osimples + 200mL THF)

Fragdo liquida Fragdo solida
| |
v
Extracdo
soxhlet
! . v
Frac3do solida Fragdo liquida
(THF-1)* +THF
Secagem/ Destilagao
pesagem THF-* THE

y

Calculo
Conversdo Total

*THF - = Insoluveis em THF

Fracionamento
por solubilidade
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4.3.3.2 Seletividade em 6leos, asfaltenos e pré-asfaltenos

A Conversao Total apenas informa o quanto da massa carbonacea
do carvdo foi convertida em gases e produtos solGveis em THF, porém
ndo identifica as fragBes obtidas nesta reacfo. Portanto, um estudo
preliminar da composicdo dos extratos foi efetuado através do
fracionamento em o0leos (OL), asfaltenos (AS) e pré-asfaltenos (PA),
sendo este ultimo também conhecido como asfaltois.

Este método é baseado no processo convencional de solubilidade,
utilizado em estudos de petréleo, adaptado de Peralba (1989). Neste
método os asfaltenos e pré-asfaltenos sdo precipitados separadamente e
suas massas determinadas. Os dleos ndo foram isolados, pois ficaram
solubilizados no solvente reacional, a tetralina, e sdo quantificados por
diferenca. A Figura 6 apresenta um fluxograma geral do fracionamento
por solubilidade empregado.

Figura 6 — Fluxograma geral do fracionamento por solubilidade

realizado.
( Aliquota )
Tolueno
Insoluveis { 3 soluveis
Pré-asfalt Asfaltenos +
PN Oleos + Tetralina
Hexano
insoluveis soluveis
4 A
Asfaltenos Oleos + Tetralina

Para isto, foi empregada uma aliquota de 60mL da fracéo liquida
remanescente da extracdo por soxhlet (com THF ja removido) na
determinacdo da Conversdo Total, e submetida ao fracionamento por
solubilidade.

Em cada aliquota foi adicionado tolueno na proporcdo de 30:1
(v/v). A solucdo foi agitada vigorosamente por 10 minutos utilizando
agitador mecénico da marca IKA, modelo RW20, e deixada em repouso
durante 15 horas. Em seguida o produto foi filtrado, obtendo-se assim a
fracdo de pré-asfaltenos retida no filtro, enquanto a mistura contendo
asfaltenos e 6leos continua solubilizada no filtrado. Assim, a massa de
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pré-asfaltenos foi obtida por diferenca de massa do papel filtro antes e
depois da filtragem, efetuando uma secagem a 80°C por 15h antes das
pesagens. O filtrado contendo 6leos, asfaltenos, tetralina e tolueno foi
submetido a uma destilacéo a pressédo reduzida, em evaporador rotatério,
para separacdo do tolueno. Em seguida foi adicionado hexano ao filtrado
nas mesmas propor¢des empregadas para o tolueno, a saber, 30:1,
seguindo 0 mesmo procedimento para a precipitacdo dos pré-asfaltenos.
Desta forma foi também obtida a massa de asfaltenos. Por fim, o hexano
também foi removido por destilagdo a vacuo, restando, desta maneira,
somente os Gleos dissolvidos em tetralina.

A fracdo de dleos produzida na reacdo de liquefagdo direta do
carvdo foi calculada por diferenga de massas, ou seja, a soma das
fracGes de pré-asfaltenos, asfaltenos e 6leos deve ser igual a massa total
convertida. Sendo assim, a fracdo de dleos foi calculada pela diferenca
entre a Conversdo Total (X) (em massa) e a soma das fracGes de pré-
asfaltenos e asfaltenos.

Este procedimento foi efetuado devido & dificuldade na separagéo
da fracdo de 6leos da tetralina. Desta maneira, a seletividade das fracGes
pré-asfaltenos, asfaltenos e 6leos foram determinadas pelas equacgdes 4,
5 e 6 respectivamente.

100. (mpy .2
%PA = (7ea 2) (4)
mcam’ﬁc(d.a.cat.f]'x

100({m,c.2
s = —00(Mas2) (5)
mcarvﬁo(d.a.cat.ﬂ'x

%0L =1 —%PA - %AS (6)

Onde: mpa € a massa de pré-asfaltenos precipitada, mas € a massa de
asfaltenos precipitada, Mcavgo € @ massa de carvdo empregada nas
reacoes.

A Figura 7 apresenta um fluxograma detalhado do procedimento
de fracionamento por solubilidade realizado.
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Figura 7 - Fluxograma detalhado do procedimento de fracionamento por

solubilidade.
Aliguota
(60 mL)*
Tolueno 30:1
insaldveis soluveis
PA AS+ 0L + THM | THN =Tetralina
+Tolueno
\|, —=>Tolueno
Secagem le——Hexano 30:1
€ pesagem insoldveis soluveis
+—=Hexano
AS OL+THN
Secagem e
pesagem
*Aliquota retirada apos destilacdo do THF (ver Figura 5)

4.3.4 Calculo do rendimento de 6leos, asfaltenos e pré-asfaltenos

O rendimento das fracdes de 6leos, asfaltenos e pré-asfaltenos foi
calculado a partir da equacéao 7, apresentada a seguir.

v Seletividade (%). Conversdo Total (%)
B 100

)

4.3.5 Condig0es reacionais e nomenclatura

As variaveis estudadas neste trabalho foram a temperatura, a
pressdo da reacdo e a natureza do catalisador (pirita sintética ou pirita
natural). A Tabela 2 lista as condigBes de reacBes empregadas e sua
nomenclatura.



Tabela 2 — Condi¢Ges reacionais e nomenclatura dos experimentos
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Identificacdo Catalisador Temperatura Pino

das reagoes (°C) (bar)
R1 pirita sintética 300 50
R2 pirita sintética 350 50
R3 pirita sintética 380 50
R4 sem catalisador 350 50
R5 pirita natural 350 50
R6 pirita sintética 350 25
R7 pirita sintética 350 75
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 CARACTERIZACAO DAS AMOSTRAS DE CARVAO E PIRITA

A Tabela 3 apresenta os resultados de analise imediata e enxofre
total para o carvdo CE4500 e pirita natural.

Tabela 3 — Resultados de analise imediata e enxofre total das amostras
de carvao CE4500 e pirita natural

Carvao CE4500 Pirita natural
Umidade 1,4% 0,5%
Cinzas (b.s) 46,4% 64,2%
Matéria volétil (b.s) 18,9% 21,0%
Carbono fixo 34,7% 14,8%
Enxofre total (b.s) 1,8% 37,4%

Carv0es internacionais, em sua grande maioria, apresentam um
teor de cinzas de moderado a baixo. No entanto, pode-se observar que 0
carvao empregado neste trabalho apresenta um alto teor de cinzas, o que
segundo Oelert e Schugardt (1983) pode ser considerada uma limitacéo
técnica.

Tabela 4 — Analise petrografica do carvdo CE4500

Vitrinita total ~ Liptinita total Inertinita total Materia
mineral
22,4 6,0 34,0 376

*Resultados em Vol%

A analise Petrografica apresentada na Tabela 4 mostra que a
matéria-prima utilizada neste trabalho contém um alto teor de maceral
pertencente ao grupo inertinita. Este grupo de maceral é considerado por
muitos autores como pouco reativo ou até mesmo inerte (LEGARRETA,
1997; MITCHELL, 2008; WILKINS; GEORGE, 2002). Os rendimentos
do processo de liquefacdo direta de carvdo sdo geralmente calculados
em base seca e livre de cinzas (d.a.f), devido ao fato das cinzas serem
inertes nesta reacdo. Os trabalhos de liquefacdo direta do carvéo
publicados na literatura empregam carvdo com baixo teor de maceral
pertencente ao grupo inertinita. Assim, ndo é comum deduzir esta fracéo
nos célculos de rendimentos, sendo isto efetuado apenas com a umidade
e as cinzas. Porém, o carvdo catarinense apresenta um teor muito
significativo do grupo inertinita (34 vol.%). Sendo assim, esta
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caracteristica do carvao poderia ser levada em consideracdo nos nossos
célculos de rendimentos, visto que este grupo de maceral, como ja
mencionado anteriormente, é considerado pouco reativo ou até mesmo
inerte no processo de liquefacdo direta de carvdo. Contudo isto ndo foi
feito.

A Tabela 5 apresenta o teor de ferro total nas amostras de carvao
CE4500, carvdo impregnado com pirita sintética e pirita natural
analisado pela técnica de Espectroscopia de Absorcdo Atdmica. Os
resultados identificam uma elevada quantidade de ferro no carvdo
utilizado neste trabalho, provavelmente associado ao enxofre, na forma
de pirita. Este fato ndo é prejudicial & reagdo de liquefacdo direta do
carvao, uma vez que a propria pirita contida no carvao pode atuar como
catalisador desta reacdo. Ja a andlise da pirita mostrou uma boa
qualidade deste produto, com um teor de ferro bastante elevado. Nesta
mesma Tabela pode-se comparar o teor de ferro antes e apds a
impregnacdo, verificando assim a eficiéncia do método de impregnacéo
da pirita sintética. Pela estequiometria da reacdo, foi impregnada uma
massa de ferro de 10,7mg/g, que somados aos 13,9mg/g ja contidos no
carvao pulverizado, totalizariam 24,6mg/g. O teor de ferro total
encontrado no carvao impregnado com a pirita sintética foi de 23,2mg/g.
Desta maneira, pode-se considerar a metodologia de impregnacdo
satisfatdria.

Tabela 5 — Teor de ferro total nas amostras de carvdao CE4500, pirita
natural e carvdo impregnado com pirita sintética.

Carvao Carvao Pirita
CE4500 impregnado natural
Ferro total (mg/g) 13,9 23,2 325

5.2 REACOES DE LIQUEFACAO DIRETA DO CARVAO

A Tabela 6 exibe todos os resultados obtidos nas reagdes de
liguefacdo direta do carvdo realizadas neste trabalho, empregando
diferentes variaveis, conforme apresentado anteriormente na Tabela 2.

O produto liquido obtido em todas as reagBes apresentou
aparéncia similar. A Figura 8 apresenta uma imagem representativa do
produto obtido nos experimentos. Contudo é importante salientar que os
produtos da reacdo estéo dissolvidos em 100mL de solvente tetralina.
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Tabela 6 - Resultados de Conversdo Total (X), Seletividade (S) e
Rendimento (Y) de OL, AS e PA de todos os experimentos de LDC.

Reacoes Conversao Seletividade Rendimento
Total (%) (%) (%)

PA AS oL PA AS oL
R1 16,0 418 29,7 285 6,7 4,7 45
R2 26,5 483 21,7 30,0 128 57 7,9
R3 38,5 499 240 26,1 19,2 9,2 10,1
R4 22,0 537 279 184 11,8 6,1 4,0
R5 25,1 477 284 239 120 7,1 6,0
R6 23,7 51,2 259 229 121 6,1 5,4
R7 25,7 489 26,1 250 12,6 6,7 6,4

Figura 8 — Produto liquido apés reacédo de LDC.
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5.2.1 Conversao Total (X)

Oelert e Schuchardt (1983) reportaram que a conversdao dos
carvdes oriundos do estado de Santa Catarina é moderada e apresenta
uma baixa producdo de produtos gasosos. Liu et al. (1996) também
observaram uma pequena formacdo de gases nesta reacdo. Sendo assim,
no presente trabalho, foi levada apenas em consideracdo a formacdo de
produtos liquidos na reacdo de liquefagdo direta do carvdo. Desta forma,
a desprezivel formacdo de gases foi associada a fracdo de 6leos.

A Figura 9 apresenta os valores de Conversao Total para todos os
experimentos de liquefacdo direta. Cumpre ressaltar que os valores de
Conversdo Total (X) foram calculados a partir da equagdo 3.

Figura 9 — Resultados de Converséo Total das reacdes de LDC.

40 R1-300°C, 50bar, pirita sintética
_ |R2-350°C, 50bar, pirita sintética
R3- 380°C, 50bar, pirita sintética
R4- 350°C, 50bar, sem catalisador
R5- 350°C, 50bar, pirita natural
30+ R6- 350°C, 25bar, pirita sintética
R7-350°C, 75bar, pirita sintética

-
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Conversao total, X (%)
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De uma maneira geral, pode-se observar que os experimentos R1
e R3 alcancaram os limites extremos dos resultados de Conversédo Total,
apresentando, respectivamente, valores de 16% e 38,5%. Os demais
experimentos apresentaram conversdes ndo muito discrepantes, com
valores variando entre 22% e 26,5%. Estes resultados sdo discutidos a
seguir em funcdo das variaveis trabalhadas.
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5.2.1.1 Efeito da Temperatura na Conversdo Total

O efeito da temperatura na Conversdo Total foi avaliado a partir
das reagfes R1, R2 e R3. Desta forma, pdde-se observar que a
Conversdao Total foi fortemente influenciada pela variacdo da
temperatura (Figura 10). A temperatura parece ser o fator mais
importante na clivagem das moléculas do carvdo em fragmentos
menores. Acredita-se que em temperaturas mais elevadas poderia se
obter maiores valores de Conversdo Total, contudo os limites do reator
ndo permitiram condi¢des mais drasticas de reacdo. No entanto, este
perfil de Conversdo Total em funcdo da temperatura estd em
conformidade com a literatura (DADYBURJOR et al., 1996; ITOH,;
OUCHI; CHICADA, 1979; KABE et al., 2004; KERSHAW et al., 1980;
LEGARRETA et al.,, 1990; LUCHNER, 2010; RASH et al., 1982;
ROTTENDORF et al., 1982).

Figura 10 — Grafico da Conversdo Total em funcdo da temperatura.
Condicoes de reacdo: 50bar (Piy,), pirita sintética.
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Muitos autores acreditam que os radicais livres representam a

chave central do mecanismo de liquefacdo direta do carvdo (CURTIS;
BRANNAN; CRONAUER, 1996; HAN; WEN, 1979; HU et al., 2008;
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KABE et al, 2004; KANDIYOTI; HEROD; BARTLE, 2006;
MITCHELL, 2008; VINCIGUERRA; BALDWIN, 1983). Petrakis e
Grandy (1980) observaram que a formagéo destes radicais aumenta com
a elevacdo da temperatura, fomentando assim a taxa de conversdo da
reacdo. Segundo os autores, este efeito existe devido a uma maior
extensdo na ruptura das ligagdes quimicas do carvédo e dos produtos, 0s
quais geram mais radicais.

Kandiyoti, Herod e Bartle (2006) confirmaram esta hipotese,
considerando valido os estudos de Fowler et al. (1988, 1989a, 1989b),
onde dados de Espectroscopia de Ressonancia de Spin Eletronico
indicaram que, quando o carvédo é aquecido a 300-310°C, a concentracdo
de radicais livres comega a aumentar, incrementando ainda mais a
producdo destes radicais em temperaturas mais altas (350-375°C),
fornecendo assim evidéncias de uma extensa cisdo das ligacBes
quimicas acima desta faixa de temperatura.

Kabe et al. (2004) afirmaram que a natureza do carvéo influencia
de maneira significativa o processo de liquefacdo direta do carvao.
Oelert e Schuchardt (1983) confirmaram isto, obtendo baixos valores de
conversdo quando empregando carvbes com altos teores de cinzas. Este
fato justifica os baixos valores de conversdo obtidos no presente
trabalho e ainda com o agravante do emprego de baixas temperaturas e
de uma possivel deficiéncia no sistema de agitacdo, depois de atingidas
certas temperaturas.

As limitacdes do reator ndo permitiram a aplicacdo de
temperaturas superiores a 380°C. Porém, acredita-se que maiores valores
de Conversdo Total poderiam ser obtidos, para o carvao catarinense, em
temperaturas mais elevadas. Kotanigawa et al. (1997), utilizando um
carvdo japonés sub-betuminoso, obtiveram uma Conversdo Total de
46,5% a 375°C, porém, este valor elevou para 95% quando a
temperatura de reacéo foi de 450°C.

Conforme Weller e Chien (1984), também deve ser considerado o
tipo de reator. Os autores relataram que a Conversdo Total em reator do
tipo autoclave pode ser significantemente menor do que em reatores do
tipo tubing bomb, apresentando como causa principal a relacdo de
volume gas/liquido. Cumpre lembrar que no presente trabalho, conforme
mencionado na secdo de materiais e métodos, o reator empregado foi do
tipo autoclave.

Outro fator que deve ser considerado é a contribuicdo de macerais
do grupo inertinita, presente na composicdo do carvdo. E reconhecido
que este grupo de maceral é pouco reativo ou até mesmo inerte nas
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reacOes de liquefagdo (LEGARRETA, 1997; MITCHELL, 2008;
WILKINS; GEORGE, 2002). A anélise Petrografica do carvdo CE4500
revelou um conteddo de 34%, em volume, do grupo de maceral
inertinita. A presenca de elevada quantidade deste maceral no carvdo
pode ser outro fator contribuinte as baixas conversfes obtidas no
presente trabalho.

5.2.1.2 Efeito da pressdo na Conversdo Total

Antes de iniciar cada experimento, 0 reator foi previamente
pressurizado com gas hidrogénio (Piy,) a temperatura ambiente. Durante
0 processo de aquecimento do reator, houve uma elevagdo da pressdo,
devido, principalmente, a pressdo de vapor do solvente no interior do
reator. A Tabela 7 apresenta as condi¢Bes de reacdo, onde a pressao final
(Pf42) expressa o valor maximo obtido depois de atingida a temperatura
final da reacéo, ou seja, a pressdo nominal de reacdo.

Tabela 7 — Condigdes reacionais e pressdes finais alcangadas para todos
0s experimentos de LDC.

Identificagdo  Catalisador = Temperatura Pipo Pfu,

das reacdes (°C) (bar) (bar)
R1 pirita sintética 300 50 70
R2 pirita sintética 350 50 85
R3 pirita sintética 380 50 90
R4 s/ catalisador 350 50 90
R5 pirita natural 350 50 85
R6 pirita sintética 350 25 45
R7 pirita sintética 350 75 130

O efeito da pressdo de hidrogénio na Conversdo Total pode ser
mais bem avaliado, comparando, principalmente, os resultados das
reacOes R2, R6 e R7 (Figura 11). Nesta Figura, pode-se observar que
houve um aumento na Conversdo Total em torno de 3% quando a Piyp
foi aumentada de 25bar para 50bar. Quando a Piy, foi elevada de 50bar
para 75bar ndo foi verificada uma diferenca significativa nos valores de
Conversdo Total.
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Figura 11 — Gréfico do efeito da pressdo na Conversdo Total. Condi¢des
de reagdo: 350°C e pirita sintética.
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Pinto et al. (1995), obtiveram, sob a mesma temperatura (350°C),
Conversdo Total da ordem de 50% e 77%, a 150bar e 280bar,
respectivamente. Os autores inferiram que maiores pressées aumentam o
grau de cragueamento, a dissociagdo de hidrogénio e a transferéncia de
massa, conduzindo a maiores rendimentos em produtos liquidos.

No entanto, Cugini et al. (1995) em seus experimentos de
liqguefacdo direta do carvdo relataram que Piy, acima de 55bar ndo
afetaram expressivamente a Conversao Total.

Mais recentemente, Rafiqul et al. (2000) observaram apenas um
ganho de aproximadamente 4% na Conversdo Total quando elevada a
Piy, de 20bar para 50bar. Isto parece estar mais de acordo com o0s
resultados obtidos neste trabalho. De qualquer forma, press6es muito
elevadas inviabilizariam o emprego industrial desta tecnologia.

Também tem sido relatado que os efeitos da pressdo de
hidrogénio sdo negligencidveis quando empregada uma relagéo
solvente/carvdo de 3:1 ou superior (RODRIGUEZ et al.,1998 apud
LUCHNER, 2010).

Enfim, os resultados obtidos neste trabalho sugerem que Piyp
acima de 50bar ndo incrementam os resultados de Conversdo Total do
carvao catarinense CE4500.
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5.2.1.3 Efeito do catalisador na Conversao Total

A Figura 12 apresenta os resultados de Conversdo Total em
funcdo da presenca de catalisadores na reagdo. Nesta Figura, pode-se
observar que a presenca de catalisador causa uma ligeira elevagdo da
Conversdao Total. O emprego da pirita natural como catalisador na
reacdo de liquefagdo direta do carvdo resultou em um ganho de
aproximadamente 3%, em relagdo a reacdo sem a presenca de
catalisador. J& 0 emprego da pirita sintética redundou em um ganho de
4,5%. Isto mostra que o catalisador tende a reduzir a energia de ativagédo
para quebra das cadeias das moléculas do carvdo. Todavia, o catalisador
impregnado (pirita sintética) proporcionou uma maior eficiéncia,
devido, provavelmente, ao fato de apresentar tamanhos de particulas
bem menores do que aquelas da pirita natural e por estar bem disperso
na superficie do substrato.

Em trabalho similar, Liu et al. (1996) empregaram a mesma
metodologia para a impregnacdo do catalisador e o tamanho médio das
particulas foi determinado em torno de 18nm. Os autores atribuiram a
elevada atividade catalitica a alta dispersdo do catalisador.

Ja Besson et al (1986) apud Kabe et al. (2004) sugeriram que 0s
catalisadores apresentam pequeno efeito na Conversdao Total quando
tetralina é utilizada como solvente. Em concordancia, Liu et al. (1996),
observaram Conversdo Total de aproximadamente 80% e 90%, sem e
com a adicdo de catalisador, respectivamente. Todavia, quando
substituiram a tetralina por hexadecano (um solvente ndo doador de
hidrogénio) obtiveram uma Conversdo Total em torno de 30% e 80%,
sem e com adi¢cdo do catalisador, respectivamente. De fato, muitos
autores concordam que solvente doadores de hidrogénio, tais como a
tetralina, mascaram os efeitos do catalisador, podendo ser melhor
observado quando empregado solventes ndo doadores (LIU et al., 1996;
LEGARRETA, et al., 1997; SUZUKI, 1994).

Dessa maneira, a realizacdo de experimento empregando um
solvente ndo doador de hidrogénio poderia fornecer resultados mais
expressivos quanto & atividade catalitica dos catalisadores utilizados no
presente trabalho.
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Figura 12 — Gréfico do efeito do catalisador na Conversdo Total.
Condicdes de reacdo: 50bar (Piy,), 350°C.
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5.2.2 Seletividade

O estudo da seletividade tem como objetivo quantificar a fragdo
do material de partida que foi convertida no produto desejado. Como ja
apresentado anteriormente, foi empregada a técnica de fracionamento
por solubilidade na tentativa de avaliar a seletividade da reacdo nas
fracBes: 6leos (OL), asfaltenos (AS) e pré-alfaltenos (PA). A Tabela 8
apresenta os dados de seletividade nestas fracOes, obtidos nas reacGes de
liquefacdo direta do carvao.

Tabela 8 — Resultados de Seletividade em PA, AS, OL e X das reacdes
de LDC.

Reacoes X (%) PA (%) AS (%) OL (%)
R1 16,0 41,8 29,7 28,5
R2 26,5 48,3 21,7 30,0
R3 38,5 49,9 24,0 26,1
R4 22,0 53,7 27,9 18,4
R5 25,1 47,7 28,4 23,9
R6 23,7 51,2 259 22,9

R7 25,7 48,9 26,1 25,0
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Com estes resultados, observa-se, inicialmente, que houve uma
seletividade majoritaria em pré-asfaltenos em todas as reagdes, com
maior contribuicdo na reacdo R4. Também na reacdo R4 foi obtida a
menor seletividade em 6leos. Cumpre relembrar que nesta reacdo nédo
foi adicionado catalisador.

A seguir, a seletividade sera discutida em funcéo das variaveis
trabalhadas.

5.2.2.1 Efeito da temperatura na seletividade

Na Figura 13 sdo comparados os resultados de seletividade em
6leos, asfaltenos e pré-alfaltenos em fungéo da temperatura. Observa-se
que a seletividade em pré-alfaltenos aumenta com a elevacdo da
temperatura. Este efeito € mais pronunciado quando a temperatura de
reacdo é elevada de 300°C para 350°C. Em contrapartida, as
temperaturas mais baixas de reacdo tendem a favorecer a seletividade
em o6leos e asfaltenos. Houve um pequeno aumento, na ordem de 1,5%,
na seletividade em 6leos quando a temperatura da reacdo foi elevada de
300°C para 350°C. Contudo, ocorreu um decréscimo em torno de 4% na
seletividade desta fracdo quando a temperatura de reacdo foi elevada
para 380°C.

Assim, acredita-se que, se este perfil de seletividade em 6leos e
pré-asfaltenos continuar em temperaturas acima de 380°C, ou seja, ao
passo em que a temperatura eleva, a seletividade em 6leos reduz, o
aumento da fracdo de Oleos deverd ser cada vez menor. Entdo, 0
aumento da Conversdo Total com a elevacdo da temperatura sera
acompanhado pelo crescimento da fracdo de 6leos somente até certo
limite.

Legarreta et al. (1990), empregando carvdes espanhdis,
verificaram uma zona de temperatura (350-375°C) onde a seletividade
em oOleos é minima, enquanto a seletividade em asfaltenos e pré-
alfaltenos é maxima. Acima de 375°C a seletividade em 6leos aumentou,
enquanto a seletividade de asfaltenos e pré-alfaltenos diminuiu. Rash et
al. (1982) também observaram resultados similares. Os autores
verificaram uma zona de temperatura (385-405°C) na qual a producgéo
de asfaltenos é incrementada. Acima de 405°C a formacdo desta fracdo
comeca a reduzir.
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Figura 13 — Efeito da temperatura na seletividade em PA, AS e OL.
Condicdes de reacdo: 50bar (Piy,), pirita sintética
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5.2.2.2 Efeito da pressdo na seletividade

Observando a Figura 14, verifica-se que 0 aumento da pressao de
25bar para 50bar causou uma diminuigéo na seletividade em asfaltenos e
pré-alfaltenos, causando, consecutivamente, uma elevacdo na
seletividade em dleos. J& o aumento da Piy, de 50bar para 75bar
manteve a seletividade em pré-alfaltenos praticamente indiferente,
porém, ocasionou uma reducdo na seletividade em o6leos, com um
consequente aumento na producéo de asfaltenos.
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Figura 14 — Efeito da pressdo na seletividade em OL, AS e PA.
Condicdes de reacdo: 350°C, pirita sintética.
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5.2.2.3 Efeito do catalisador na seletividade

O efeito do catalisador na seletividade em 6éleos, asfaltenos e pré-
alfaltenos esta apresentado na Figura 15. Foram ainda adicionados os
resultados da reagdo sem a adicdo de catalisador para fins de
comparagdo. Nesta Figura pode-se observar que a presenca de
catalisador reduz a seletividade em pré-asfaltenos e aumenta a
seletividade em dleos. Em comparacdo com a reacdo sem adicdo do
catalisador, a pirita natural aumentou em 5,5% a seletividade em 6leos.
No entanto, este aumento foi mais expressivo (11,6%) com o uso da
pirita sintética. Isto pode ser explicado devido ao fato de que o
catalisador impregnado in situ é altamente seletivo para a fracdo de
6leos, enquanto a pirita natural é mais seletiva para asfaltenos.
Novamente, a maior atividade catalitica da pirita sintética pode ser
explicada pelo tamanho das particulas. Assim, como ja foi discutido
durante a explanacdo da Conversdo Total, o tamanho de particula do
catalisador impregnado in situ € muito menor do que os graos da pirita
natural apds o processo de moagem.
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Figura 15 — Efeito do catalisador na seletividade em OL, AS e PA.
Condigdes de reacdo: 350°C, 50bar (Piyy).

55

|
50 -
g —*n
45 -
—&— Pré-asfaltenos
X 404 —0O— Asfaltenos
= &— Oleos
5
@ 35
ke A
2 304 A
o 0
Q 3 =
) 254 P
T ' o
204
e
15 T T T T T 1
R4 (s/ cat.) R5 (pirita natural) R2 (pirita sintética)
Catalisador

Pode ser ainda observado na Figura 15, principalmente,
comparando as reagdes R2 e R5, uma aparente relagdo reciproca na
seletividade em asfaltenos e 6leos, onde uma maior seletividade na
fracdo de Oleos é contrabalanceada por uma menor seletividade em
asfaltenos e vice-versa, permanecendo as seletividades em pré-
asfaltenos inalteradas nestas reagdes. Isto parece configurar uma rota de
formacdo de dleos a partir de asfaltenos. Este comportamento também
foi constatado quando avaliados os efeitos da temperatura e pressdo na
seletividade, apresentados, respectivamente, nas Figuras 13 e 14. No
entanto, seria mais atrativo economicamente se a pirita natural pudesse
produzir mais 6leos ou asfaltenos a custa da reducédo da seletividade em
pré-asfaltenos, os quais apresentam menor interesse comercial.

5.2.3 Rendimento

Os calculos de rendimento foram realizados utilizando a equagéo
7. A Tabela 9 apresenta o rendimento em 6leos, asfaltenos e pré-
alfaltenos de todas as reagoes de liquefagdo direta do carvao realizadas
neste trabalho, juntamente com os resultados de Converséo Total (X).
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Tabela 9 — Resultados de rendimento de PA, AS, OL e X obtidos nas
reacOes de LDC.

Reac0es X(%) PA (%) AS(%) OL(%)
R1 16,0 6,7 4,7 45
R2 26,5 12,8 5,7 7,9
R3 38,5 19,2 9,2 10,1
R4 22,0 11,8 6,1 4,0
R5 25,1 12,0 7,1 6,0
R6 23,7 12,1 6,1 54
R7 25,7 12,6 6,7 6,4

Estes resultados serdo discutidos a seguir em funcédo das varidveis
trabalhadas.

5.2.3.1 Efeito da temperatura no rendimento

A Figura 16 apresenta um gréafico dos resultados de rendimento
das fracbes de Oleos, asfaltenos e pré-alfaltenos em funcdo da
temperatura. O rendimento de todas as fracbes aumentou com a
elevacdo da temperatura. Na fragdo de maior interesse (6leos) ocorreu
um ganho de 5,5% no rendimento quando a temperatura de reagdo foi
elevada de 300°C para 380°C. A fracdo de pré-asfaltenos foi a que mais
respondeu ao efeito da temperatura. Nesta fracdo, a elevacdo de 300°C
para 380°C forneceu um ganho no rendimento de 12,5%. A fracdo de
asfaltenos apresentou um rendimento similar a de 6leos.

Este perfil de aumento do rendimento em 6leos com a elevacao
da temperatura de reacdo também é relatado na literatura (HU et al.,
2008; RASH et al., 1982; SUZUKI, 1994). Contudo, os rendimentos em
6leos obtidos aqui ndo sdo muito expressivos, e isto pode ser explicado
pelos valores relativamente baixos de Conversdo Total e de seletividade
nesta fracdo encontrados neste trabalho.

Observa-se, também, que as reacbes de liquefacdo direta
apresentaram uma forte tendéncia & formagdo de hidrocarbonetos de
elevada massa molecular (pré-asfaltenos) em funcdo da elevacdo da
temperatura. Este comportamento sugere uma hidrogenacéo insuficiente,
ou seja, os radicais livres formados ndo foram extensamente
hidrogenados. Considerando que ndo houve caréncia de hidrogénio no
meio reacional e que as condicdes mais favoraveis (catalisador de
pequeno tamanho de particula e alta dispersdo, bom solvente doador de
hidrogénio) foram empregadas, parece que uma justificativa para tal
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comportamento seja uma deficiéncia no sistema de agitacdo, como ja
mencionado anteriormente.

Figura 16 — Grafico do rendimento de PA, AS e OL em funcdo da
temperatura. Condicdes de reacdo: 50bar (Piy,), pirita sintética.
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A hipétese de que a deficiéncia na agitacdo pode contribuir para
uma hidrogenacdo ineficiente foi considerada baseando-se no trabalho
de Kandiyoti, Herod e Bartle (2006). Os autores mostraram que nas
reacOes de liquefagdo direta do carvdo, uma vez que a temperatura do
sistema reacional alcanca niveis onde ocorre uma extensa quebra das
ligacbes covalentes, o carvdo comeca a se decompor em compostos
soltveis no solvente. Evidéncias sugerem que podem ocorrer reacdes
retrogressivas caso o0 hidrogénio ndo seja rapidamente fornecido a estes
compostos, iniciando um aumento da massa molecular e da viscosidade
destes produtos.

Um fato interessante notado por Suzuki et al. (1994) em seus
experimentos, é que, na reacdo de liquefacdo direta do carvéo,
conduzida a 425°C, ndo houve diferencas significativas na Conversao
Total quando o tempo de reacdo foi aumentado de 10 para 60 minutos.
Ambos os tempos de reacdo apresentaram elevada Convers@es (cerca de
90%). Porém, com 60 minutos de reacdo, os autores verificaram um
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ganho bastante significativo no rendimento em 6leos, aumentando de
13% para 33%, respectivamente, para os tempos de 10 e 60 minutos.
Desta maneira, conjectura-se que 0 carvao catarinense possa exigir um
maior tempo de reacdo para fornecer maiores rendimentos em dleos.

Gozment et al. (1980) apud Luchner (2010) afirmam que para
carvdes com alto teor de enxofre (como € o caso do carvao catarinense),
temperaturas de 400°C ou menores tendem a favorecer a formagéo de
elevados rendimentos em asfaltenos e pré-asfaltenos. Os autores
afirmam ainda que temperaturas acima desta marca favorecem a
formagcéo de 6leos.

Sendo assim, acredita-se que o emprego de temperaturas mais
elevadas e de um maior tempo de reacdo poderia incrementar o
potencial de liquefacdo do carvao catarinense CE4500.

5.2.3.2 Efeito da pressdo no rendimento

A Figura 17 mostra o grafico do rendimento das fragdes de dleos,
asfaltenos e pré-alfaltenos em funcdo da Piy,. Neste grafico pode ser
averiguado que o rendimento de todas as fra¢fes foi pouco influenciado
pela variacdo da Piy,. Exceto a fracdo de 6leo que apresentou um
rendimento maior quando a reacgdo foi conduzida a 50bar do que aquela
a 75bar, contudo esta diferenca foi de apenas 1,5%.

Estes resultados estdo em concordancia com Zondlo, Liu e
Dadyburjor (1994), onde os autores verificaram que Piy, maiores que
35bar ndo influenciaram significativamente o rendimento em dleos. A
faixa de pressdo inicial estudada pelos autores foi de até 120bar.

Na co-liquefagdo de carvao chinés juntamente com bagaco de
cana de agUcar, Rafiqul et al. (2000) também observaram que pressdes
acima de 30bar ndo apresentam fortes influéncias no rendimento em
6leos. Contudo, ndo ha uma unanimidade na literatura quanto a
influéncia da pressdo de hidrogénio no rendimento dos produtos das
reacOes de liquefacdo direta do carvdo. Suzuki (1994) relatou um
aumento de 12% no rendimento em 6leo quando a presséo inicial foi
elevada de 50 para 80bar. Morita, Sato e Hashimoto (1979),
empregando carvdo australiano, observaram que Piy, maiores
influenciam discretamente no rendimento em 6leos. No entanto, este
aumento foi bem mais significativo quando utilizaram um carvéo
japonés. Os autores trabalharam na faixa de pressao entre 50 e 110bar.
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Figura 17 — Efeito da Piy, no rendimento de OL, AS e PA. Condigdes de
reacao: 350°C, pirita sintética.
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Sendo assim, fica dificil uma comparacdo exata dos presentes
resultados com aqueles da literatura, devido, principalmente, as
diferencas no tipo de carvdo usado, bem como nas condigdes de
liquefacdo, tais como: tempo de reagdo, tipo de solvente, reator, etc.
Desta maneira, observa-se que o efeito da pressdo no rendimento dos
produtos parece ser influenciado, em parte, pelas caracteristicas fisico-
guimicas de cada carvao.

E importante lembrar que a composicdo do carvio, além de nio
ser completamente conhecida, é extensamente variavel. Variacdes das
propriedades fisicas e quimicas do carvdo tais como rank, idade,
distribuicdo geogréafica, proporcfes de macerais e matéria mineral,
dificultam o estabelecimento de correla¢Ges a partir de dados obtidos de
um conjunto de carvBes modelo. Mesmo sendo feita a correlacéo, esta
dever ser realizada com extrema cautela (WILKINS; GEORGE, 2002).

Do ponto de vista da viabilidade econdmica do processo de
liquefacdo direta do carvdo catarinense, o0s resultados obtidos aqui se
mostraram positivos, uma vez que os maiores rendimentos em 0leos
foram obtidos com pressbes de hidrogénio mais baixas (50 bar), visto
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que altas pressbes exigem maior complexidade no processo e,
consecutivamente, maiores custos.

5.2.3.3 Efeito do catalisador no rendimento

O rendimento em pré-asfaltenos ndo foi significativamente
afetado pela presenca do catalisador, mesmo quando comparados 0s
resultados obtidos empregando a pirita sintética com aqueles obtidos
com pirita natural como catalisadores do processo (Figura 18).

Figura 18 — Grafico do efeito do catalisador no rendimento de OL, AS e
PA. CondicGes de reacdo: 350°C, 50bar (Piip).
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A variacdo no rendimento em asfaltenos também ndo foi muito
expressiva. Porém, na fragdo de Oleos, verifica-se um aumento do
rendimento com a presenca do catalisador, onde este aumento foi maior
guando empregada a pirita sintética como catalisador. Em comparacéo
com a reacdo sem adicdo de catalisador, ocorreu um aumento na fracéo
de dleos em 2% e 4%, respectivamente, para pirita natural e a pirita
sintética. Embora seja perceptivel a eficiéncia dos catalisadores neste
processo, esperava-se um maior desempenho, tanto da pirita natural
quanto da pirita sintética, no rendimento da fracdo de 6leos.
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Como ja fora mencionado anteriormente, aqui também deve ser
levado em consideracdo que o solvente empregado nos experimentos de
liqguefagdo direta do carvdo foi a tetralina, um solvente com alta
capacidade doadora de hidrogénio, consequentemente, o efeito do
catalisador pode ser mascarado. Ou seja, a reacdo sem adicdo de
catalisador, provavelmente, apresentaria um rendimento em 6leos ainda
menor se um solvente ndo doador de hidrogénio fosse empregado, e
assim, o efeito do catalisador no rendimento em o0leos seria mais
pronunciado. Alguns autores tém observado este comportamento na
reacdo de liquefacdo direta do carvao (LIU et al., 1996; LEGARRETA,
etal., 1997; SUZUKI, 1994).

Deve ser ainda observado, que a presenca de ambos catalisadores
ndo causou reducdo do rendimento em pré-asfaltenos, a fragdo de menor
interesse comercial. Este comportamento, juntamente com os baixos
rendimentos em 6leos obtidos, também se devem, provavelmente, as
baixas temperaturas empregadas.

Legarreta et al. (1990) e Rash et al. (1982) observaram que na
zona de temperatura entre 350 e 400°C a seletividade e o rendimento das
fracbes de asfaltenos e pré-asfaltenos apresentaram maxima
contribuicdo, sendo que a fracdo de Oleos tende a aumentar em
temperaturas acima desta zona.

Suzuki et al. (1994) também sugeriram que a conversdo dos
produtos em o6leos ndo pode ser extensamente promovida com
catalisadores a base de ferro em temperaturas relativamente baixas.

Dessa maneira, o presente trabalho mostrou que a pirita natural
apresenta atividade catalitica no processo de liquefacdo direta do carvédo
catarinense, porém, seu potencial ndo foi, ainda, completamente
explorado.



6 CONCLUSAO
Dos resultados obtidos no presente trabalho pode-se concluir que:

e A temperatura apresenta forte influéncia no processo de liquefacéao
direta do carvéo catarinense. A elevacdo da temperatura aumentou a
Conversdo Total. Contudo, valores mais significativos de Converséo
poderdo, possivelmente, ser obtidos com o incremento da
temperatura.

e O aumento da temperatura favorece a formagdo de hidrocarbonetos
de elevada massa molecular (pré-asfaltenos). Temperaturas acima
de 350°C tendem a reduzir a seletividade em 6leos.

e A pressdo ndo aparentou ser importante na Conversdo Total no
processo de liquefacdo direta do carvdo. Acredita-se que a
influéncia da pressdo seja bastante dependente das propriedades
fisico-quimicas de cada carvdo. No entanto, se 0 processo de
liguefagdo direta do carvdo catarinense ndo for realmente
dependente de altas pressdes de hidrogénio, os resultados aqui
obtidos se tornam interessantes, visto que a reducdo da pressao
reduziria a complexidade do processo e, consecutivamente, 0s
custos.

e O catalisador apresentou um efeito significativo no aumento da
Conversdo Total no processo de liquefacdo do carvdo. A pirita
natural e a pirita sintética resultaram em um aumento de 3% e 4,5%,
respectivamente. Os catalisadores foram bastante seletivos para a
fracdo de Oleos, sendo a pirita sintética mais seletiva para esta
fracdo do que a pirita natural. Este resultado ja era esperado pelo
fato da pirita natural apresentar tamanho de particulas muito maior
que as da pirita sintética

e O processo de impregnacdo in situ do carvao com Fe,S; foi eficaz.
e Apesar de a pirita natural apresentar elevada atividade catalitica na

reacdo de liquefacdo direta de carvao, este desempenho poderia ser
ainda incrementado pela diminuicao das particulas do catalisador.






7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
Para a continuidade dos trabalhos aqui efetuados, sugere-se:

e Estudar o emprego de particulas menores de catalisador, bem como
a utilizacdo de um solvente ndo doador de hidrogénio, de maneira
que a atividade catalitica pudesse ser mais evidenciada.

e Buscar equipamentos mais robustos, de maneira que a temperatura e
a agitacdo do sistema pudessem ser incrementadas. Experimentos
empregando temperaturas maiores (de até 450°C) seriam
necessarios para verificacdo da viabilidade do processo de
liguefagdo direta do carvdo catarinense, utilizando a pirita natural
como catalisador.

e Aplicar diferentes concentracdes de catalisador, assim como testar a
adicdo de enxofre suplementar.

e Realizar experimentos com maior tempo de reagdo, a fim de
verificar a influéncia na seletividade e rendimentos dos produtos.
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