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Research regarding the Catalytic Hydrogenation of Polycyclic Aromatic Hydrocarbons 

 

 

The performance of naphthalene,  2-methylnaphthalene and dimethylnaphthalene (mixture of 

isomers) was investigated over catalytic hydrogenation.The hydrogenation of naphthalene was carried out 

on the following catalysts: CoMo/γ-Al2O3; NiCoMoRe/γ-Al2O3; PtPd/γ-Al2O3; NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 

(double layer catalytic system); Ru/γ-Al2O3 and Ru-Sn/Al-HMS+Al2O3. The most effective catalyst in 

naphthalene hydrogenation - PtPd/γ-Al2O3 - was tested for 2-methylnaphthalene and dimethylnaphthalene 

hydrogenation process. The catalysts were characterized  by pore distribution, specific surface and state of 

surface acidity. The experimental program of hydrogenation  was carried out in a continuous flow  reaction  

unit with a fixed bed catalytic reactor and descendent flow of the reactants. 

The catalyst with the best performance over naphthalene hydrogenation was PtPd/γ-Al2O3 with   

conversions higher than 90 % in the temperature range of 230 - 270 
o
C. Values over  90 % in naphthalene 

conversion were also achieved  on NiCoMoRe/γ-Al2O3, but for temperatures between 280 
o
C and 350 

o
C, 

while CoMo/γ-Al2O3 led to similar conversions for 370 
o
C. Significant conversion values were also obtained 

by using a double layer catalytic system  NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3, for temperatures of    320 - 370
 o
C.  

The zeolitic supported Ru-Sn/Al-HMS+Al2O3 catalyst led to hydrocracking and alkylation reactions, 

besides the expected hydrogenation function. The total hydrogenation reaction products were generally 

obtained with a trans- : cis-decaline ratio of 3:1. The experimental results showed that the rate of naphthalene 

hydrogenation and the yields of products were negatively influenced by high pressure      (80 atm) compared 

to lower values of pressure – this fact being probably induced by the  coke deposit on the catalyst surface, at 

high pressure. 

2-Methyltetralin, 1-methyltetralin, 2-methyl-cis-decaline, 2-methyl-trans-decaline, 1-methyl-cis-

decaline and 1-methyl-trans-decaline were the reaction products in 2-methylnaphthalene hydrogenation in 

the presence of PtPd/γ-Al2O3. The positive influence of pressure (30 - 50 atm) is more evident over the total 

hydrogenated  products: trans- and 2-methyl-cis-decaline. The main reaction product was 2-methyl-trans-

decaline with 52% yield at 50 atm. The yield in 2-methyl-cis-decaline is 3 - 4 times lower than the yield  in 

the trans-isomer. 

A dimethylnaphthalene mixture of isomers was tested in the catalytic hydrogenation on         

PtPd/γ-Al2O3. The dimethylnaphthalene total hydrogenation into dimethyldecalines was positively 

influenced by higher pressure (over 40 atm), with the highest yield in the hydrocarbons resulted from the 

hydrogenation of β, β disubstituted naphthalenes (2,6; 2,7 and 2,3 dimethylnaphthalene). These are less 

voluminous molecules which could be easier absorbed on the active sites of the catalyst. 

 In the same reaction conditions the attained conversions decreased in the following order: 

naphthalene > methylnaphthalene > dimethylnaphthalene; the maximum conversion was about  90 % for 

naphthalene, 80 % for methylnaphthalene and 70 % in the case of dimethylnaphthalene. These experimental 

results prove that the surface diffusion factor has a higher contribution than the electronic effect of methyl 

groups, to the complex process of catalytic hydrogenation of naphthalene and methylnaphthalenes. 

The kinetic study of the naphthalene hydrogenation over the bimetallic PtPd/-Al2O3 catalyst was 
performed at 260 - 350 ºC, 40 - 80 atm for three different space velocity values: 1,5 ; 3 și 6 h

-1
.The estimation 

of kinetic parameters denoted that the activation energy on naphthalene hydrogenation to  tetralin (15,52 

kJ/mol)  was lower than the activation energy values obtained for the hydrogenation of tetralin to trans- and 

cis-decaline (17,48 kJ/mol and respectively 52,04 kJ/mol). This fact is in total accordance with the higher 

reactivity of naphthalene which has less aromaticity than tetralin.  The lower activation energy estimated for 

tetralin hydrogenation to trans-decalin suggests also that the intermediate which leads to cis-decaline is less 

stable than the intermediate for the trans isomer. 
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INTRODUCERE 

Saturarea hidrocarburilor aromatice și creșterea cifrei cetanice a combustibililor diesel a căpătat o 

atenție sporită în ultimii ani, datorită normelor europene din ce în ce mai riguroase. Hidrocarburile 

poliaromatice pot fi îndepărtate din carburanți prin metode fizice, însă  limitele impuse de normativele în 

vigoare, evidențiază necesitatea utilizării metodelor chimice – hidrogenarea catalitică fiind cea mai 

eficientă. Cele mai abundente hidrocarburi aromatice din fracţiunile petroliere medii (kerosen şi 

motorina) sunt alchilbenzenii și naftalinele. Prezenţa naftalinei şi a alchilnaftalinelor în aceste fracţiuni 

petroliere are ca efect arderea cu flacără cu fum, precum şi caracteristici slabe la ardere, privind cifra 

cetanică şi indicele diesel, care au valori reduse. 

Obiectivul acestei teze este cercetarea procesului de hidrogenare catalitică a unor hidrocarburi 

aromatice cu scheletul naftalinei, în scopul obţinerii de rezultate experimentale şi teoretice privind 

influenţa unor catalizatori asupra procesului, dependent de principalii parametri de operare şi de prezenţa 

grupărilor metil la nucleul naftalinei. Pentru realizarea acestui obiectiv cercetările au fost orientate în 

următoarele direcţii: 

 Sinteza şi caracterizarea unor catalizatori metalici activi în reacţiile de hidrogenare a 

hidrocarburilor aromatice cu nuclee condensate. 

 Studiul performanţelor catalizatorilor pentru hidrogenarea naftalinei dependent de variaţia 

parametrilor procesului. 

 Studiul hidrogenării catalitce a 2-metilnaftalinei şi dimetilnaftalinelor. 

 Stabilirea influenţei grupărilor metil asupra performanţelor procesului de hidrogenare catalitică a 

hidrocarburilor cu scheletul naftalinei. 

 Obţinerea unor date cinetice privind hidrogenarea naftalinei. 

Teza este structurată în cinci capitole.  

În primul capitol sunt prezentate date de literatură privind prepararea şi caracterizarea fizico-chimică 

a unor catalizatori studiaţi în procesul de hidrogenare a hidrocarburilor aromatice polinucleare, precum şi 

rezultate reprezentative privind influenţa principalilor parametrii asupra hidrogenării acestor hidrocarburi 

în prezenţa diferiţilor catalizatori. 

  Capitolul al doilea cuprinde descrierea modului de preparare a catalizatorilor utilizaţi în cadrul 

programului experimental la studiul hidrogenării naftalinei, 2-metilnaftalinei şi dimetilnaftalinelor,  

precum şi datele obţinute la caracterizarea acestor catalizatori, prin determinarea următoarelor proprietăţi: 

tăria acidă, suprafața specifică, volumul de pori, diametrul mediu al porilor. 

      Capitolul al treilea prezintă rezultatele experimentale obținute la hidrogenarea catalitică a naftalinei, 

2-metilnaftalinei și dimetilnaftalinelor, cât și interpretări ale performanțelor catalitice, coroborate cu 

parametrii reacţiei (temperatură, presiune, viteză volumară) şi cu natura hidrocarburii. S-a urmărit 

totodată să se stabilească modul în care prezenţa grupărilor metil  influenţează comportarea la 

hidrogenare a nucleului naftalinei, în acelaşi condiţii de reacţie. 

     Capitolul al patrulea descrie modelul matematic şi cinetic utilizat la calculul parametrilor cinetici ai  

hidrogenării naftalinei.  

     Capitolul al cincilea prezintă concluziile generale ale lucrării, precum și unele direcții viitoare de 

cercetare. 
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     PARTEA EXPERIMENTALĂ 

2. PREPARAREA ȘI CARACTERIZAREA CATALIZATORILOR STUDIAŢI 

În cadrul tezei au fost sintetizați şi caracterizați catalizatorii CoMo/γ-Al2O3, NiMo/γ-Al2O3, 

NiCoMoRe/γ-Al2O3 și PtPd/γ-Al2O3 care apoi au fost testați în procesul de hidrogenare a hidrocaburilor 

aromatice biciclice. Au mai fost selectaţi de asemenea doi catalizatori metalici sintetizaţi anterior, care au 

fost studiaţi în alte procese /134, 135/ şi care au fost cercetaţi la hidrogenarea naftalinei, după cum 

urmează: Ru/γ-Al2O3 și RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3. Catalizatorii utilizați au fost sintetizați prin 

impregnare, prin metoda umplerii porilor, pentru CoMo/γ-Al2O3, NiMo/γ-Al2O3 și prin metoda 

umectării incipiente, în cazul catalizatorilor PtPd/γ-Al2O3 și NiCoMoRe/γ-Al2O3. 

2.2.  Caracterizarea catalizatorilor 

   Catalizatorii studiaţi au fost caracterizați sumar prin  următoarele proprietăţi: tăria acidă, 

izotermele de adsorbție, suprafața specifică, volumul de pori și diametrul mediu al porilor. În fig. 2.6 sunt 

prezentate distribuția tăriei acide şi aciditatea totală, raportate la unitatea de suprafață a catalizatorului. Se 

observă că cea mai mare aciditate corespunde catalizatorului monometalic Ru/γ-Al2O3 (72,58 meq/cm
2
) 

/134/, urmat de catalizatorul bimetalic CoMo/γ-Al2O3 (62,77 meq/cm
2
) și de NiCoMoRe/γ-Al2O3     

(30,65 meq/cm
2
). Catalizatorul cu cea mai mică valoare a tăriei acide a fost PtPd/γ-Al2O3 

(19,85meq/cm
2
). Catalizatorul cu cea mai mare concentrație a centrilor acizi tari, raportată la unitatea de 

suprafață, este catalizatorul monometalic Ru/γ-Al2O3 (43,28 meq/cm
2
) /134/, iar apoi catalizatorul 

CoMo/γ-Al2O3 (23,54 meq/cm
2
). 

 
Fig. 2.6 Distribuția centrilor acizi şi a acidității totale pe unitatea de suprafață 

Caracteristicile texturale au fost determinate prin efectuarea de măsurători prin adsorbţie de azot. Aria 

suprafeței specifice a catalizatorilor s-a calculat prin metoda Brunauer, Emmett, Taller (BET), în partea 

liniară  a izotermei de adsorbție, în timp ce volumul total, aria totală şi diametrul mediu al porilor au fost 

calculate prin metoda Barett, Joyner, Halenda (BJH), utilizând ramura de desorbţie a izotermei. 

Rezultatele obținute prin metodele BET și BJH sunt prezentate în tabelul 2.5. 
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Tabelul 2.5 Caracteristici texturale ale catalizatorilor 

Catalizatori Suprafața 

specifică (m
2
/g) 

Volumul total de 

pori (cm
3
/g) 

Diametrul 

porilor (nm) 

CoMo/γ-Al2O3 140,181 0,164 3,268 

NiCoMoRe/γ-Al2O3 248,9 0,342 4,31 

PtPd/γ-Al2O3 407,032 0,860 6,254 

NiMo/γ-Al2O3 277,151 0,336 3,633 

Ru/γ-Al2O3 /134/ 255,297 0,628 7,225 

RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 /135/ 411,907 0,409 3,291 

În fig. 2.18 este prezentată, de asemenea  comparativ,  suprafața specifică pentru catalizatorii utilizați; cea 

mai mare suprafață o prezintă catalizatorul RuSn/Al-HMS γ-Al2O3 (411,907 m
2
/g) /135/, urmat de 

catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 (407,032 m
2
/g). Catalizatorul monometalic pe suport de alumină Ru/γ-Al2O3 

are suprafața specifică de 2 ori  mai mare decȃt catalizatorul bimetalic CoMo/γ-Al2O3. Catalizatorul 

tetrametalic NiCoMoRe/γ-Al₂O₃ are suprafața specifică (248,9 m
2
/g)  cu valoare apropiată de cea a 

catalizatorului monometalic Ru/γ-Al₂O₃ (255,297 m
2
/g) /134/. Catalizatorul bimetalic NiMo/γ-Al2O3 are 

suprafața specifică (277,151 m²/g) de 2 ori mai mare decât catalizatorul CoMo/γ-Al2O3  (140,181 m²/g). 

                                               
Fig. 2.18. Suprafața specifică a catalizatorilor 

                      
                      Fig.  2.19. Volumul de pori                                               Fig.  2.20. Diametrul mediu al porilor 

Volumul de pori, distribuția mărimii porilor şi diametrul mediu al porilor au fost evaluate  din 

ramura de desorbție a izotermelor cu histereză, prin aplicarea metodei BJH. În fig. 2.19 este reprezentată 

variația volumului de pori pentru catalizatorii studiaţi. Cel mai mare volum de pori corespunde 

catalizatorului PtPd/γ-Al2O3  (860 mm³/g), cu o valoare dublă față de catalizatorul bimetalic         

0

100

200

300

400

500

S
u

p
ra

fa
ța

 s
p

ec
if

ic
ă
,m

²/
g
 

0

200

400

600

800

1000

V
o

lu
m

u
l 

to
ta

l 
d

e 
p

o
ri

 

m
m

³/
g
 

0

20

40

60

80

D
ia

m
et

ru
l p

o
ri

lo
r,

 Å
 



7 

 

RuSn/Al-HMS-γ-Al2O3(409 mm³/g) /133/, urmat de catalizatorul monometalic Ru/γ-Al2O3 și de 

catalizatorul tetrametalic NiCoMoRe/γ-Al2O3 (342 mm³/g). Cea mai mică valoare a volumului porilor a 

fost înregistrată pentru catalizatorul CoMo/γ-Al2O3 (164 mm³/g). 

Diametrul mediu al porilor catalizatorilor poate fi analizat şi din fig. 2.20. Catalizatorul cu cel mai mare 

diametru mediu al porilor este catalizatorul monometalic pe suport de alumină Ru/γ-Al2O3 (72,25Å), 

urmat de catalizatorul bimetalic pe suport de alumină PtPd/γ-Al2O3 (62,54Å) şi NiCoMoRe/γ-Al2O3 

(43,1Å). Valoarea cea mai mică a diametrului porilor s-a înregistrat în cazul catalizatorului           

CoMo/γ-Al2O3 (32,68Å). Toți catalizatorii au diametre medii de pori în domeniul mezoporilor (>20Å).    

S-a calculat de asemenea numărul de atomi-gram raportat la unitatea de suprafaţă, pentru catalizatorii 

investigaţi. Valoarea cea mai mică este specifică catalizatorului monometalic Ru/γ-Al2O3, cu cei mai 

puțini centri metalici raportați la unitatea de suprafață (0,310 atomi-gram/mm
2
). Cel mai mare număr de 

atomi-gram de metale îl prezintă NiCoMoRe/γ-Al2O3 (7,803 atomi-gram/mm
2
), urmat de  NiMo/γ-Al2O3 

(5,467atomi-gram/mm
2
) şi CoMo/γ-Al2O3 (3,079 atomi-gram/mm

2
); centrii metalici sunt centrii pe care 

de fapt se desfăşoară reacțiile de hidrogenare. 

 

3.  EXPERIMENTAREA HIDROGENĂRII HIDROCARBURILOR AROMATICE BICICLICE 

CU NUCLEE CONDENSATE 

3.1. Descrierea condițiilor experimentale 

Hidrogenarea naftalinei a fost experimentată pe catalizatorii: CoMo/γ-Al2O3; NiCoMoRe/γ-Al2O3;    

Ru/γ-Al2O3; RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3; PtPd/γ-Al2O3 ; NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3;  hidrogenarea                    

2-metilnaftalinei şi a dimetilnaftalinelor s-a experimentat pe catalizatorul care a dat rezultate mai bune în 

cazul hidrogenării naftalinei: PtPd/γ-Al2O3. Cercetările experimentale s-au desfășurat în condițiile de 

temperatură de la 200 C până la 350 C,  presiuni cuprinse în intervalul 20 - 80 atm și viteze volumare de 

1 h
-1 

- 6 h
-1

, pentru următoarele amestecuri:  

 naftalină + n-hexan (cu concentrațiile 3 %, 5 % masă naftalină) , 

 2-metilnaftalină + n-hexan (cu concentrația 3 % masă metilnaftalină),  

 dimetilnaftalină + n-hexan (cu concentrația 1 % masă dimetilnaftalină), 

 naftalina + 2,2,4-trimetilpentan (cu concentrația 3 % masă naftalină). 

3.1.1. Materii prime 

Naftalina a fost de provenienţă Lach-Ner, puritate 99 %; 2-metilnaftalina: Aldrich, puritate 97 %, 

dimetilnaftalina: TCI, sub forma unui amestec de izomeri (1,6-dimetilnaftalină: 29,75 %,                       

2,6-dimetilnaftalină: 27,37 %, 1,2-dimetilnaftalină + 2,7-dimetilnaftalină + 1,4-dimetilnaftalină +          

2,3-dimetilnaftalină: 43,07 %). 
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3.1.2. Instalaţia de hidrogenare 

Programul experimental de hidrogenare catalitică s-a realizat în sistem continuu şi echicurent,   

într-un reactor metalic, cu catalizator în strat fix, cu circulaţie descendentă a reactanţilor.  

3.1.3. Metoda de analiză 

  Materia primă supusă hidrogenării și  amestecul de reacţie s-au analizat prin cromatografie de 

gaze cuplată cu un spectrometru de masă, pe un sistem GC-MS CP-3800  Triple Quad Agilent 

Techologies.  

3.1.4. Prelucrarea datelor 

Pe baza analizelor cromatografice, s-au calculat conversiile hidrocarburilor aromatice (X) supuse 

hidrogenării şi randamentele în  produşii rezultaţi, utilizându-se următoarele formule:  

  
                                             

                                 
     

   
                                                     

                                    
      

Produșii de reacție decelați în procesul de hidrogenare, sunt prezentați în tabelul 3.1:        

Tabelul 3.1 Produși de reacție identificați în procesul de hidrogenare 

Materie primă supusă hidrogenării/Produși de reacție identificați 

 

Naftalină 

 

2-metilnaftalină 

Dimetilnaftalină 

(amestec de izomeri) 

tetralină 2-metiltetralină 2,7-dimetiltetralină 

cis-decalină 1-metiltetralină 2,6-dimetiltetralină 

trans-decalină propilbenzen 2,3-dimetiltetralină 

etilbenzen 1-etil-2-metilbenzen 1,2-dimetiltetralină 

6-metiltetralina 2-metiltetralină 1,4-dimetiltetralină 

5-metiltetralina 2-metil-trans-decalină 1,6-dimetiltetralină 

1-metilnaftalina 2-metil-cis-decalină 2,7-dimetildecalină 

5-etiltetralina 1-metil-trans-decalină 2,6-dimetildecalină 

2-etilnaftalina 1-metil-cis-decalină 2,3-dimetildecalină 

2-izopropilnaftalina  1,2-dimetildecalină 

2-metil-1-propilnaftalina  1,4-dimetildecalină 

  1,6-dimetildecalină 

 

3.2. Rezultate experimentale obținute la hidrogenarea naftalinei 

3.2.1 Catalizatorul   NiCoMoRe/γ-Al2O3 

Din cercetarea bibliografică rezultă că acest catalizator nu a mai fost studiat anterior la 

hidrogenarea hidrocarburilor aromatice biciclice cu nuclee condensate, rezultatele obţinute în cadrul 

prezentei teze fiind deja publicate /140/. Catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 conține pe lângă substanța 
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activă de bază-Ni și un amestec de metale (Co,Mo, Re), a căror prezență ar putea să crească activitatea şi 

selectivitatea catalizatorului în reacţia de hidrogenare a hidrocarburilor aromatice polinucleare. În  

alegerea acestor metale, s-a avut în vedere faptul că molibdenul şi cobaltul sunt componentele active de 

bază pentru catalizatorii de hidrofinare, utilizaţi la hidrogenoliza compuşilor cu sulf, azot, oxigen, 

prezenţi în fracţiunile petroliere; astfel, catalizatorul pe bază de CoMo, pe diferite suporturi şi cu raport 

Co/Mo diferit de cel utilizat de noi, a fost investigat în lucrările /58, 88, 134, 141 - 144, 145, 146/, 

inclusiv pentru studiul altor procese catalitice. Reniul ar putea să contribuie şi el la creşterea 

performanţelor catalitice şi datorită influenţei favorabile asupra acidităţii totale a catalizatorului. 

Hidrogenarea naftalinei a fost studiată în intervalul de temperatură  280 - 350 
o
C, presiune 60 - 80 atm, 

viteza volumară  1,5 - 6 h
-1

 şi raport molar hidrogen/naftalină egal cu 10/1. Produşii de hidrogenare 

rezultaţi în aceste condiţii au fost tetralina, cis-decalina şi trans-decalina. 

3.2.1.1. Influența temperaturii 

În fig. 3.5 este prezentată variaţia conversiei naftalinei cu temperatura de reacţie, pentru trei valori 

ale vitezei volumare (1,5 h
-1

; 3h
-1

; 6 h
-1

) şi presiune constantă (60 atm); se poate observa că variația 

conversiei naftalinei cu temperatura decurge după o curbă cu maxim pentru toate cele trei valori ale 

vitezei volumare studiate. Valorile conversiei naftalinei, pe domeniul de temperatură investigat, au fost 

considerabil mai mari pentru viteza volumară de 1,5 h
-1

 (98 %), comparativ cu cele obținute pentru 

viteze volumare mai mari. Pe intervalul de temperatură 300 – 350 °C, se constată o pantă de variație 

relativ mică (de la 98,69 % la 95,82 % pentru viteză volumară de 1,5 h
-1

 și presiunea de 60 atm și de la 

78,36 % la 73,58 % pentru viteză volumară de 6 h
-1

 și presiunea de 60 atm). Maximul curbelor de 

variaţie a conversiei cu temperatura se înregistrează la aproximativ aceeaşi temperatură de reacţie      

(300 
o
C). Se remarcă de asemenea că influenţa temperaturii asupra conversiei naftalinei este mai mică la 

viteză volumară mai mică (1,5 h
-1

), datorită severităţii de reacţie suficient de mari asigurate de creşterea 

timpului de staţionare a naftalinei în reactor. Tendinţa de scădere a conversiei naftalinei la temperaturi 

mai mari de 300 
o
C se poate datora  intensificării reacţiilor inverse de dehidrogenare în condiţile de 

reacţie studiate. 

                
         Fig. 3.5 Variaţia conversiei naftalinei cu temperatura                     Fig. 3.6 Variația randamentului în tetralină cu temperatura 

              și viteza volumară, pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3                 și viteza volumară, pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 

                                                                                                         

Reacția de hidrogenare a naftalinei pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 decurge cu formare preponderent 

de tetralină. Influența temperaturii asupra randamentului în tetralină pe acest catalizator este prezentată în 
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fig. 3.6. Se observă că pentru cele trei valori ale vitezei volumare studiate, randamentul în tetralină cu 

temperatura variază după curbe care prezintă de asemenea un maxim la 300 
 o

C. Astfel, pentru viteză 

volumară de 3h
-1

, acesta crește cu o pantă relativ mare pe intervalul 280 - 300
 o

C, de la 42,26 % la     

68,44 %, iar în intervalul 300 – 350 
o
C, randamentul descrește de la 68,44 % la 58,48 % după o pantă de 

variație mai mică, descreştere care este în concordanţă şi cu modul de variaţie a conversiei cu 

temperatura. Temperatura de 300
 o

C ar putea fi valoarea la care se intensifică reacţiile inverse de 

dehidrogenare, dar efectul temperaturii asupra acestor reacţii de dehidrogenare a tetralinei trebuie 

coroborat şi cu transformarea tetralinei prin hidrogenare în decaline. Astfel, randamentul în trans-decalină 

scade mai întâi uşor (cca. 1%)  în intervalul 200 – 300 
o
C, după care randamentul în trans-decalină creşte 

pronunţat în intervalul 300 – 350 
o
C (fig. 3.7). Valoarea cea mai mare a randamentului în trans-decalină  

se remarcă pentru temperatura de 350 
o
C și viteză volumară de 1,5 h

-1
,  parametri la care randamentul în 

trans-decalină este de aproximativ 20 %. Creşterea vitezei volumare de la 1,5 h
-1

 la 6 h
-1

  are ca efect 

micşorarea randamentului în trans-decalină de la cca. 20 % la aproximativ 14 %. Randamentul în         

cis-decalină înregistrează o creștere pe tot intervalul de temperatură studiat (fig. 3.8); pentru toate valorile 

vitezei volumare studiate, în intervalul de temperatură 280 - 300 °C, creșterea decurge după o pantă mai 

mare decât în intervalul 300 - 350 °C. Valoarea mai mică a randamentului în cis-decalină față de cel în 

trans-decalină se datorează stabilității termodinamice mai mari a trans-decalinei precum şi  funcţiei acide 

a catalizatorului care poate să favorizeze transformarea unei  fracţiuni din izomerul cis în izomerul trans. 

Se observă că randamentul în trans-decalină are valori de aproximativ trei ori mai mari decât randamentul 

în cis-decalină. 

                       
Fig.3.7Randamentul în trans-decalină, funcție de temperatură                           Fig. 3.8 Randamentul în cis-decalină, funcție de temperatură 
și viteza volumară,  pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3                                       și viteza volumară, pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 

                                                                                                                                                                                                                                                  

Ambii izomeri,  cis şi trans - decalină, se formează la hidrogenarea tetralinei care rezultă  în prima etapă. 

Formarea cis - decalinei poate fi explicată prin  adiţia atomilor de hidrogen pe aceeaşi parte a planului 

(adiţie sin) care este favorizată steric /147/. Izomerul trans se poate forma la hidrogenarea tetralinei /121/, 

având 1,9-octalina ca intermediar olefinic, formată în timpul hidrogenării tetralinei sau ca produs de 

dehidrogenare al cis-decalinei. Trans - decalina, mai stabilă termodinamic, se poate forma  deci, atât prin 

hidrogenarea directă a tetralinei cât şi prin izomerizarea cis-decalinei. 
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3.2.1.2. Influența presiunii 

Variația conversiei naftalinei la 60 atm şi 80 atm, la temperatura de 300 
o
C, viteză volumară de 1,5 h

-1
,     

3 h
-1 

şi 6 h
-1

,  raport molar hidrogen/naftalină 10/1, este redată în fig. 3.9. Se observă o valoare mare a 

conversiei naftalinei, de cca. 98 %, la presiunea de 60 atm, pentru un timp de staţionare mai mare a 

reactanților (viteză volumară de 1,5 h
-1

). Se poate constata de asemenea, scăderea conversiei naftalinei cu 

creșterea presiunii în reactor, pe intervalul de presiune 60 - 80 atm; spre exemplu la 300 °C și viteză 

volumară de 1,5 h
-1

, conversia scade de la 98,69 % la 95,08 % la creșterea presiunii de la 60 la 80 atm. 

Scăderea conversiei cu creşterea presiunii este mai pronunţată la viteze volumare mai mari: pentru viteză 

volumară de 6 h 
-1

, conversia scade de la 78,36 % pentru presiune de  60 atm, la 69,57 %, pentru 

presiunea de 80 atm.  

 
 Fig. 3.9. Variația conversiei naftalinei, cu presiunea și  

viteza volumară, pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 

 

În figurile 3.10 - 3.11 este prezentată variația randamentelor în tetralină, cis-decalină şi trans-decalină cu 

presiunea, la temperatura de 300 °C și viteze volumare cuprinse între 1,5 și 6 h
-1

, obţinute în reacţia de 

hidrogenare a naftalinei pe același catalizator. Se observă că o valoare crescută a presiunii determină 

scăderea randamentului în tetralină, scădere mai evidentă la valori mici ale vitezei  volumare. De 

asemenea, dublarea vitezei volumare de la 1,5 h
-1 

la 3 h
-1 

nu influențează semnificativ randamentul în 

tetralină, în special la valori mai mari ale presiunii. De exemplu, la viteza volumară de 3h
-1

, randamentul 

în tetralină scade de la valoarea 66,44 % la 60 atm, la 62,96 % la 80 atm. Probabil creșterea vitezei 

volumare și implicit a vitezei liniare a favorizat reducerea grosimii stratului limită și implicit a frânărilor 

difuzionale externe. Randamentul în trans-decalină și cis-decalină înregistrează o scădere cu creșterea 

presiunii, de la 11,65 % pentru 60 atm la 3,74 % pentru 80 atm în cazul trans-decalinei, și de la 3,45 % 

pentru 60 atm, la 1,27 % pentru 80 atm, în cazul izomerului cis la temperatura de 300 
o
C și viteza 

volumară 6 h
-1

 ( fig. 3.11). Scăderea randamentului în (cis+trans)-decalină cu creșterea presiunii (de la   

60 atm la 80 atm) se datorează probabil frânărilor difuzionale generate şi de apariția fazei lichide la        

80 atm, și este mai evidentă la izomerul trans. 
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             Fig. 3.10 Randamentul în tetralină,  funcție de presiune,                       Fig. 3.11 Randamentul în trans-decalină și cis-decalină 

               pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3                                                       funcție de presiune,  pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3      

                                                                                        

                      
Creşterea presiunii la 80 atm contribuie la o mai bună adsorbţie a reactanţilor la suprafaţa catalizatorului, 

dar totodată favorizează reacţiile de policondensare a naftalinei cu formare de precursori ai cocsului, care 

se pot depune pe centrii activi ai catalizatorului. Rezultatele experimentale confirmă faptul că, la acest 

nivel al presiunii (80 atm), viteza reacţiei de hidrogenare a naftalinei şi randamentele produşilor de reacţie 

sunt influenţate negativ, comparativ cu presiuni mai joase, probabil datorită depunerilor de cocs pe 

catalizator. Deşi la 80 atm scad randamentele în ambii izomeri cis şi trans-decalină, remarcăm faptul că şi 

la presiune mai mare, randamentul în trans-decalină este mai mare decât pentru cis-decalină. 

3.2.1.4. Influenţa  cobaltului şi molibdenului  asupra hidrogenării naftalinei 

În studiul hidrogenării catalitice a naftalinei s-a verificat și comportamentul Co şi Mo, componente 

catalitice ale sistemului tetrametalic din catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3. În acest scop s-a investigat 

influenţa catalizatorului CoMo/γ-Al2O3, preparat în cadrul tezei, asupra hidrogenării naftalinei la diferite 

viteze volumare, la temperatura de 370 °C, presiunea de 60 atm, şi raport molar hidrogen/naftalină 10/1. 

Produșii de reacție obţinuți la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul CoMo/γ-Al2O3 sunt: tetralina,  

trans-decalina, cis-decalina, etilbenzen. Izomerul cis-decalină s-a obținut în  concentrație foarte mică, care 

permite doar identificarea calitativă a acestuia.Variația conversiei naftalinei cu viteza volumară pe 

catalizatorul CoMo/γ-Al2O3  este redată în fig. 3.17. Se remarcă faptul că deşi acest catalizator bimetalic 

este activ în reacţia de hidrogenare a naftalinei, el totuşi are o influenţă mai mică asupra conversiei 

comparativ cu catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3: pentru aceeaşi viteză volumară (1,5 h
-1

), conversia 

naftalinei este de 90,18 % la temperatura de 370 
o
C pe catalizatorul CoMo/γ-Al2O3, în timp ce în prezenţa 

catalizatorului NiCoMoRe/γ-Al2O3, se înregistrează o conversie aproape totală (98,69 %), la temperatură 

mult mai joasă, 300 
o
C. În figurile 3.18 - 3.20 sunt prezentate variaţiile randamentelor în produşi de 

reacţie în funcţie de viteza volumară. 
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Fig. 3.17 Variația conversiei naftalinei   pe catalizatorul CoMo/γ-Al2O3     Fig. 3.18 Variația randamentului în tetralină pe catalizatorul CoMo/γ-Al2O3                                                                                                                                 

                    

 Fig. 3.19 .Variația randamentului în  trans-decalină pe catalizatorul                      Fig. 3.20 Variația randamentului în etilbenzen pe catalizatorul  

                                    CoMo/γ-Al2O3                                                                                                                                                             CoMo/γ-Al2O3    

                                                                                           

                                                                                 

Randamentele în etilbenzen și trans-decalină scad odată cu creșterea vitezei volumare, dar valorile acestor 

randamente sunt totuşi foarte mici. Astfel randamentul în etilbenzen scade de la 0,72 % pentru o viteză 

volumară de 0,5 h
-1 

 la 0,64 % pentru viteza volumară de 1,5 h
-1

, iar randamentul în trans-decalină scade 

de la 0,75 % pentru viteza volumară de 0,5 h
-1

 la numai 0,14 % pentru o viteză volumară de 1,5 h
-1

. 

Prezenţa în concentraţii mici a etilbenzenului în amestecul de reacţie evidenţiază că în condiţiile testate la 

hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul CoMo/γ-Al2O3, au loc şi reacţii de hidrocracare; procesul poate fi 

favorizat şi de aciditatea mare a acestui catalizator, pentru care se înregistrează practic cea mai mare 

valoare a acidităţii totale. 

3.2.2. Catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Utilizarea metalelor nobile la hidrogenarea hidrocarburilor aromatice este avantajoasă deoarece astfel de 

catalizatori sunt activi la temperaturi relativ scăzute și de asemenea pot  minimiza limitările 

termodinamice specifice reacțiilor exoterme, desfășurate în condiții de temperatură ridicată. Dezavantajul 

principal al catalizatorilor pe bază de metale nobile este toleranța scăzută la sulf /148/ precum şi costul 

mai ridicat. S-a avut în vedere testarea unui catalizator cu funcție predominant hidrogenantă, al cărui 

suport (γ-Al2O3) să fie suficient de acid pentru a putea modifica particulele metalice (Pt), asfel încât 

deficiența de electroni a acestora să defavorizeze formarea legăturilor metal-S, în cazul prezenţei 

concentraţiilor mici de compuşi cu sulf în fracţiunile petroliere. Prezența celui de-al doilea metal, 

paladiul, are rolul de a crește activitatea catalizatorului și a dovedit, de asemenea,  o influență pozitivă 

față de rezistența la sulf, acest lucru fiind atribuit și unor schimbări ale proprietăților electronice /55, 149 - 

152/. Hidrogenarea naftalinei s-a realizat la temperaturi cuprinse între 230 și 270 
o
C, presiuni de 30 - 60 

atm și viteză volumară 1,5 - 6 h
-1

, raport molar hidrogen/naftalină 10:1. Produşii de reacţie detectaţi prin 
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analiza GC-MS au fost: tetralina, trans-decalina și cis-decalina. Rezultatele obţinute au fost publicate în 

lucrarea /157/. 

3.2.2.1. Influența temperaturii 

Domeniul de temperatură care a prezentat interes pentru acest catalizator, coroborat şi cu ceilalţi 

parametri de reacţie, a fost limitat la valoarea de 270 
o
C,  deoarece la acest nivel de temperatură conversia 

naftalinei este foarte ridicată (peste 95 %). Conversia naftalinei la presiunea de 30 atm și viteza volumară 

de 3 h
-1

 creşte continuu pe tot intervalul de temperatură investigat (230 și 270 
o
C), influenţa temperaturii 

fiind mai pronunţată la temperatură mai joasă (fig. 3.22). Aceasta poate sugera faptul că pentru acest 

catalizator, reacţia inversă de dehidrogenare cu formare de naftalină începe să devină importantă la 

temperaturi mai mari de 250 
o
C.  

 

Fig. 3.22 Variația conversiei naftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Variația randamentului în tetralină cu temperatura a fost investigată pentru diferite condiții de reacție. 

Valorile cele mai reprezentative s-au obținut pentru valori mai mici ale presiunii (30 atm), pe intervalul de 

temperatură studiat și sunt prezentate în figura 3.24. Creșterea temperaturii determină creșterea uşoară a 

randamentului în tetralină pe domeniul de temperatură experimentat. Astfel, la temperatura de 230 °C, 

randamentul în tetralină este 49 % și crește cu mărirea temperaturii până la cca. 51 % la 270 °C (fig.3.24). 

În fig. 3.26 sunt prezentate variaţiile randamentelor trans şi cis-decalinei cu temperatura de reacţie, la 

hidrogenarea naftalinei la presiunea de 30 atm, pentru viteza volumară 3 h
-1

. Se poate observa că trans- 

decalină se obţine în proporţie mai mare comparativ cu izomerul cis: randamentul în trans-decalină este 

de aprox. 35 % în timp ce randamentul în izomerul cis este de numai 10 %, pentru temperatura de 250 
o
C 

(fig. 3.26).  Randamentele pentru cei doi izomeri ai decalinei cresc cu creșterea temperaturii în intervalul 

230 – 250 
o
C, dar mai mult pentru trans, în timp ce la temperaturi mai mari de 250 

o
C randamentele celor 

doi izomeri nu sunt influenţate semnificativ.  

                          
                      Fig. 3.24 Randamentul în tetralină,                                                                         Fig. 3.26. Randamentul în trans/cis-decalină, 

                      funcție de temperatură pe catalizatorul  PtPd/γ-Al2O3                                       funcție de temperatură, pe  catalizatorul PtPd/γ-Al2O3   
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3.2.2.2. Influența presiunii 

Creșterea conversiei cu creşterea  presiunii este datorată faptului că presiunea ridicată influențează 

puternic şi pozitiv reacțiile de hidrogenare şi negativ reacțiile de izomerizare şi cracare, ceea ce este în 

acord cu alte studii din literatură /153/. Variația conversiei naftalinei cu presiunea în reacția de 

hidrogenare, la temperatura de 250 
o
C și viteza volumară 6 h

-1
, este redată în fig. 3.28. Creşterea presiunii 

pe intervalul 30 - 50 atm determină creșterea conversiei naftalinei, de la  89,72 % la 30 atm, la 95, 59 % 

la 50 atm.  Această creștere a conversiei de aproximativ 6 %, la creșterea presiunii de la 30 la 50 atm, se 

datorează adsorbţiei mai bune a naftalinei şi hidrogenului în centrii activi ai catalizatorului.  

  

Fig. 3.28. Variația conversiei naftalinei cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

În fig. 3.29 este reprezentată influența presiunii asupra randamentului în tetralină la temperatura 

de 250 
o
C și viteză volumară de 6 h

-1
. Randamentul în tetralină crește pronunţat în domeniul de presiune 

30 – 40 atm, dar mărirea presiunii de la 40 la 50 atm are ca efect o scădere relativ mică a randamentului 

tetralinei (de la cca. 54 % la 53 %). Variaţiile randamentelor  izomerilor cis şi trans ai decalinei în 

funcţie de presiune sunt prezentate în fig. 3.30 şi se observă că  pe tot domeniul de presiune investigat se 

obţine preferenţial izomerul trans. La 250 
o
C și viteză volumară de 6 h

-1
,  randamentul în trans-decalină 

crește de la aproximativ 26 % la 33 %, pentru o creştere a presiunii de la 30 atm la 50 atm. Randamentul 

în cis-decalină scade cu creșterea presiunii, de la 10,57 % la presiunea de 30 atm, la 8,44 % la 50 atm. 

Valorile mici ale randamentului în cis-decalină față de trans-decalină se datorează, probabil şi în acest 

caz, stabilității termodinamice mai ridicate a trans-decalinei, precum şi reacţiei de izomerizare a           

cis-decalinei în trans-decalină, reacţie favorizată şi de funcţia acidă a catalizatorului. 

                          
          Fig. 3.29. Variația randamentului în tetralină                                                       Fig. 3.30. Variația randamentului în cis/trans 

             cu presiunea, pe catalizatorul  PtPd/γ-Al2O3                                                          decalină cu presiunea,  pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

                                                                                      

3.2.2.3. Influența vitezei volumare 

Aşa cum era de aşteptat, creşterea vitezei volumare a materiei prime duce la scăderea conversiei naftalinei 

pentru domeniul de temperatură și presiune studiat. În fig. 3.31 este ilustrată influența vitezei volumare 
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asupra conversiei naftalinei, la 30 atm, 250 
o
C și raport molar hidrogen/naftalină 10/1. Pentru viteze 

volumare de până la 3 h
-1

, conversia scade cu o pantă relativ mică, de la aproximativ 94 % la 93 %. Panta 

se accentuează la valori ale vitezei volumare de 3 - 6 h
-1 

iar conversia naftalinei scade, având valoarea de 

89,72 %  la viteza volumară de 6 h
-1

. 

             
Fig. 3.31. Variația conversiei naftalinei cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Variația randamentului în tetralină cu viteza volumară la 30 atm, 250 
o
C și raport molar 

hidrogen/naftalină de 10/1 este prezentată în fig. 3.33. Se observă o scădere a randamentului cu o pantă 

relativ constantă, fapt care sugerează că la reducerea timpului de staţionare în reactor, se diminuează 

ponderea reacţiei de hidrogenare a tetralinei. 

                            
                     Fig. 3.33. Variația randamentului în tetralină                                                Fig. 3.35. Variația randamentului în trans/cis- 

                      cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                  decalină cu viteza volumară, pe catalizatorul   PtPd/γ-Al2O3                            

                                                                                                                                        

Randamentul în produși total hidrogenați este mai mic comparativ cu randamentul tetralinei, în special la 

viteze volumare mari ale materiei prime (6 h
-1

), fig. 3.35. Se observă că randamentele trans şi cis-

decalinei sunt influențate de variația vitezei volumare; astfel,  randamentul în trans-decalină scade de la 

aproximativ 35 % pentru presiunea de 30 atm și LHSV 1,5 h 
-1 

la cca. 30 % pentru viteza volumară 6 h
-1

. 

Randamentul în cis-decalină crește după o pantă mai mică, de la aproximativ 7,32 % la 10,57 %. 

Raportul molar între  izomerii cis și trans decalină se modifică cu creșterea vitezei volumare: la 1,5 h 
-1

 

acesta este 1:5, însă la viteza volumară 6 h
-1

, raportul devine aproximativ 1:3. Se evidenţiază astfel că 

reacţia de izomerizare a cis-decalinei în izomerul trans, se intensifică la creşterea timpului de staţionare 

în reactor (randamentul trans decalinei este de aproximativ 35 % în timp ce randamentul cis-decalinei 

este de numai 7 %, la temperatura de 250 
o
C,  presiunea de 30 atm şi viteză volumară 1,5 h

-1
). 

Randamentul în decaline obţinut la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 este 

semnificativ mai mare (15 % - 45 %) comparativ cu cel obţinut pe catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3    

(15 % - 20 %), fapt care dovedeşte capacitatea mult mai ridicată a componentelor Pt şi Pd de a activa 
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reacţia de hidrogenare totală a naftalinei, deci implicit hidrogenarea tetralinei, mai stabilă termodinamic 

decât naftalina şi comparabilă ca stabilitate cu benzenul. 

 

3.2.2.4. Studiul influenţei catalizatorului  PtPd/γ-Al2O3  parțial dezactivat  

la hidrogenarea naftalinei 

Compuşii cu sulf prezenţi în fracțiunile petroliere dezactivează catalizatorii de hidrogenare a 

hidrocarburilor aromatice /154/. Catalizatorii utilizaţi la hidrogenarea hidrocarburilor aromatice 

polinucleare sunt de asemenea dezactivaţi ca urmare a depunerii de cocs, care se formează prin 

intermediul acestor hidrocarburi aromatice. În acest scop, în cadrul studiilor experimentale, catalizatorul 

PtPd/γ-Al2O3 a fost menţinut în contact cu hidrogen şi dimetildisulfură dizolvată în hexan (1 % gr), pe o 

durată de 120 de ore, la temperatura de 300 
o
C, presiunea 60 de atm şi viteză volumară 1,5 h

-1
. După acest 

timp, catalizatorul a fost utilizat la studiul procesului de hidrogenare a naftalinei, în vederea evaluării 

performanțelor sale, la temperaturi cuprinse între 280 și 350 
o
C,  presiunea  40 - 60 atm, viteze volumare 

1,5 - 6 h
-1 

şi raport molar H2/naftalină egal cu 10/1. 

Activitatea catalizatorului PtPd/γ-Al2O3 parţial dezactivat în reacția de hidrogenare a naftalinei a fost mai 

mică comparativ cu catalizatorul proaspăt. Astfel, din examinarea variaţiei conversiei cu temperatura  

(fig. 3.38)  se constată că pe intervalul 280 - 310 
o
C, conversia naftalinei  are valori mult mai mici (10 – 

30 %), comparativ cu catalizatorul proaspăt, pentru care conversia naftalinei are valori mai mari (peste  

90 %), deşi temperatura a fost mai scăzută în prezenţa catalizatorului proaspăt (230 - 270 °C).  

Randamentul în tetralină este proporţional mai mic la hidrogenarea naftalinei în prezenţă de catalizator 

parţial dezactivat (fig.3.39). O constatare importantă este faptul că în prezenţa catalizatorului uzat, 

randamentele în trans şi cis decalină sunt mult mai mici (fig. 3.40) comparativ cu catalizatorul proaspăt 

(fig. 3.26). Astfel, la temperatura de 280 
o
C (fig. 3.40), se formeză cis și trans-decalină cu randamente 

mai mici de 1 %; la temperaturi mai mari (310 
o
C), randamentele în decaline cresc doar până la 3,5 %.  

Trans-decalina se obține în proporție mai mare decât cis-decalina, raportul molar cis: trans decalină fiind 

de aproximativ 1: 2. Catalizatorul uzat favorizează deci mult mai puţin hidrogenarea tetralinei, el având 

influenţă mai importantă asupra hidrogenării parţiale a naftalinei, care este mai reactivă comparativ cu 

tetralina. 

                                                  
             Fig. 3.38. Variația conversiei naftalinei                                                                   Fig. 3.39. Variația randamentului în tetralină    

              cu temperatura, pe catalizatorul                                                                              cu temperatura, pe catalizatorul 
             parțial dezactivat PtPd/γ-Al2O3                                                                                                                               parțial dezactivat PtPd/γ-Al2O3 
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                                                  Fig. 3.40. Randamentele în trans-decalină și cis-decalină cu temperatura, 

                                                                               pe catalizatorul parțial dezactivat PtPd/γ-Al2O3 

                                                                                     

În fig. 3.41 este ilustrată influența vitezei volumare asupra conversiei naftalinei pe catalizatorul parțial 

dezactivat PtPd/γ-Al2O3, la 40 atm, 260 
o
C și raport molar hidrogen/naftalină de 10/1. Comparativ cu 

domeniul de variație al conversiei naftalinei în condiții similare de reacție, pe catalizatorul proaspăt     

(fig. 3.32), unde conversia este aproape totală (peste 95 %), în cazul catalizatorului uzat (fig. 3.41) 

conversia obţinută în  acelaşi domeniu de viteză volumară (1,5 – 6h
-1

) are valori mult mai mici şi scade 

puternic odată cu creşterea vitezei volumare (de la 19,1 % la  2,84 %). Randamentul în tetralină scade 

continuu cu creşterea vitezei volumare pentru catalizatorul parțial dezactivat (fig. 3.42), iar valorile sunt 

de asemenea mai mici decât cele obținute pe catalizatorul proaspăt. În stare parțial dezactivată, 

catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 favorizează practic doar  hidrogenarea primului nucleu cu formare de tetralină 

(fig. 3.42); izomerii cis și trans-decalină nu au fost detectați în aceste condiții de reacție (260
 o

C;            

1,5 – 6 h
-1

; 40 atm). 

                    
            Fig. 3.41. Variația conversiei naftalinei  cu viteza  volumară,                    Fig. 3.42. Variația randamentului în tetralină cu viteza volumară, 

            pe catalizatorul  parțial dezactivat PtPd/γ-Al2O3                                          pe catalizatorul parțial dezactivat PtPd/γ-Al2O3 

                                                                                                                                         

3.2.3 Catalizatorul   Ru/γ-Al2O3 

Produsul de reacție principal la hidrogenarea naftalinei pe  catalizatorul de Ru/γ-Al2O3 a fost tetralina, 

concentrațiile cis-decalinei și trans-decalinei în amestecul de reacție fiind foarte mici, pe domeniul de 

variație a parametrilor studiați. 

3.2.3.1 Influența temperaturii 

Conversia naftalinei crește cu creşterea temperaturii (fig. 3.44), de la valoarea 6,84 % la temperatura de 

300 ºC, la 20,15 %  la 360 ºC, la presiune de 60 atm, viteză volumară de 1,5 h
-1

 şi raport molar             

H2/ naftalină egal cu 10/1. 
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                                        Fig. 3.44 Variația conversiei naftalinei cu temperatura, pe catalizatorul Ru /γ-Al2O3 

Se remarcă deci conversiile mult mai mici obţinute la hidrogenarea naftalinei pe acest catalizator, 

comparativ cu catalizatorii bimetalici studiaţi în cadrul tezei, fiind nevoie de temperatură mai ridicată 

(până la 360 
o
C)  şi timp de staţionare în reactor relativ mare pentru a înregistra experimental conversii 

concludente. Reacţia de hidrogenare totală a naftalinei nu este practic favorizată în prezenţa 

catalizatorului Ru/γ-Al2O3, însă reacţia, deşi este selectivă la nivelul parametrilor studiaţi, nu este 

interesantă datorită conversiilor relativ mici. 

3.2.4 Catalizatorul  RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 

S-a urmărit influenţa adaosului unui alt metal (Sn), în condiţiile în care catalizatorul pe bază de Ru nu a 

condus la conversii satisfăcătoare; în acelaşi timp, s-a modificat şi suportul catalizatorului cu silice 

mezoporoasă. Rezultatele obţinute au fost publicate în lucrarea /156/. 

3.2.4.1 Influența temperaturii 

Hidrogenarea naftalinei în prezența acestui catalizator s-a realizat la temperaturile de 300 - 360 
o
C,   

presiunea de 60 atm şi  viteză volumară 1 h
-1

. Conversia naftalinei este relativ scăzută şi în prezenţa 

catalizatorului RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3, dar în aceleaşi condiţii de reacţie (360 
o
C), acest catalizator 

bimetalic a condus la obținerea unor valori mai mari ale conversiei naftalinei (cca. 32 %), comparativ cu 

catalizatorul  monometalic Ru/γ-Al2O3   (15,76 %). Produsul principal de reacţie este şi în acest caz 

tetralina; nu s-a înregistrat practic formarea decalinei în condiţiile studiate, dar amestecul de reacţie 

conţine cantităţi mici de produşi de alchilare a naftalinei şi tetralinei: 6-metiltetralina, 5-metiltetralina,    

1-metilnaftalina, 5-etiltetralina, 2-etilnaftalina, 2-izopropilnaftalina, 2-metil-1-propilnaftalina.  

Analiza comparativă a randamentului în tetralină la 60 atm, viteza volumară de 1 h
-1

 și raport molar 

hidrogen/materie primă 10/1, pe catalizatorul RuSn/Al HMS-γAl2O3 și pe catalizatorul 0,8%Ru/γ-Al2O3, 

este prezentată în fig. 3.50. Se observă că la 300 
o
C, randamentul în tetralină pe catalizatorul Ru-Sn/Al 

HMS+γ-Al2O3 este de aprox. 2,5 mai mare comparativ cu randamentul obținut la hidrogenarea naftalinei 

pe catalizatorul Ru/γ-Al2O3; astfel, randamentul în tetralină are valoarea de 6,48 % pentru catalizatorul 

monometalic de Ru și de 16,41 % pentru catalizatorul bimetalic de Ru promotat cu Sn. În cazul în care 

procesul se desfășoară la 360 
o
C, randamentul atinge valori de 20,15 % pentru Ru și de 26,73 % pentru 

RuSn. 
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                                     Fig. 3.50 Variația randamentului în tetralină cu temperatura, pe catalizatorul 

                                                      RuSn/Al HMS+γAl2O3 și pe catalizatorul Ru/ γ-Al2O3 

În figura 3.51 sunt prezentate randamentele tetralinei şi ale derivaţilor alchilați ai tetralinei și naftalinei, la 

temperatura de 300 °C, presiunea de 60 atm, viteza volumară de 1 h
-1 

și raport molar hidrogen/materie 

primă 10/1, pe catalizatorul RuSn/Al HMS+γAl2O3. Se observă că randamentul în tetralină este de 

aproximativ două ori mai mare decât randamentul în derivați aromatici alchilați, obținuți la hidrogenarea 

naftalinei. Prezenţa în amestecul de reacţie a celor două tipuri de derivaţi alchilaţi trebuie menţionată, 

chiar dacă randamentele acestor produşi sunt mici. Randamentul alchil naftalinelor este de aprox. două ori 

mai mare decât al alchil tetralinelor deoarece reactivitatea naftalinei în reacţia de alchilare este mai mare  

decât a tetralinei. Apariţia surprinzătoare a acestor compuşi în procesul de hidrogenare a naftalinei s-ar 

putea datora unor reacţii de hidrocracare şi alchilare, simultane şi concurente, favorizate de acest tip de 

catalizator. 

 

Fig. 3.51 Randamentul în tetralină și derivați aromatici pe catalizatorul 

RuSn/Al HMS+γAl2O3 

3.2.5 Catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 

Catalizatorul NiMo/γ-Al2O3 este mai mult utilizat pentru hidrodesulfurarea fracţiunilor  petroliere /2/, în 

timp ce catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 este activ în reacţia de hidrogenare a naftalinei. S-a studiat 

hidrogenarea naftalinei în prezenţa acestor doi catalizatori, dar în dublu strat, reducând la jumătate 

volumul fiecărui catalizator utilizat; sistemul catalitic  bistrat s-a realizat prin adăugarea de volume egale 

ale celor doi catalizatori bimetalici, în zona centrală a reactorului, astfel încât materia primă şi hidrogenul 

parcurg mai întâi stratul de NiMo/γ-Al2O3 iar apoi fluxul care a parcurs primul strat vine în contact cu 

catalizatorul de PtPd/γ-Al2O3. Hidrogenarea naftalinei s-a realizat la temperaturi cuprinse între 300 și   

370 
o
C,  presiuni de 60 - 80 atm și viteză volumară de 1,5, 3 și 6 h

-1
, raport molar hidrogen/naftalină de 
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10/1. Produșii de reacție obținuți în reacția de hidrogenare a naftalinei identificați în GS-MS sunt: 

tetralina, trans-decalina și cis-decalina. 

3.2.5.1 Influența temperaturii 

Pe intervalul de temperatură 300 - 320 °C conversia naftalinei creşte cu o pantă de variație mare          

(fig. 3.56), iar la valori ale temperaturii mai mari de 320 °C conversia nu se modifică semnificativ odată 

cu creşterea temperaturii; astfel,  conversia la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul în dublu strat  a 

variat de la aprox. 10 % la 300 °C la 95 % pentru temperatura 370 °C.  Aşadar creşterea temperaturii 

începând cu valoarea de 320 °C, compensează activitatea mai redusă la temperatură mai joasă a acestui 

sistem catalitic, înregistrându-se conversii de aprox. 95 % pe domeniul de temperatură 320  - 370 °C. 

Variațiile randamentelor  în funcție de temperatură  sunt prezentate în figurile 3.57–3.58. 

 
Fig. 3.56 Variația conversiei naftalinei cu temperatura, 

 pe catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3  

      
  Fig. 3.57 Variația randamentului în tetralină cu temperatura,       Fig. 3.58 Randamentul în cis/ trans-decalină funcție de temperatură, 

pe catalizatorul în dublu strat  NiMo/γ-Al2O3+PdPt/γ-Al2O3                pe catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PdPt/γ-Al2O3 

                                                                                                             

Randamentul în tetralină crește cu o pantă mare de variație pe intervalul de temperatură 300  - 320 
o
C, de 

la 14,94 % la 87,97 %, asemănător cu variaţia conversiei naftalinei. Pentru valori ale temperaturii 

cuprinse între 320 și 370
 o
C, randamentul în tetralină scade uşor, de la 87,97 % la 320 

o
C până la valoarea 

de  82,04 % la 370 
 o

C. Randamentele în cis și trans-decalină au valori mici, cu un maxim de 2,64 % în 

cazul cis-decalinei și 1,68 % pentru trans-decalină, la temperatura de 350
 o

C (fig. 3.58) și scad la 

aproximativ  jumătate cu creșterea temperaturii la 370
 o

C. Randamentele mici în decaline pot evidenţia 

faptul că temperatura ridicată favorizează reacţia de dehidrogenare a decalinei care se poate forma în 

proces iar randamentul mai mic al trans-decalinei comparativ cu izomerul cis poate fi o dovadă că Ni şi 

Mo sunt favorabile formării cis-decalinei. 

3.2.5.2 Influența presiunii 

Variația conversiei în funcție de presiune este reprezentată grafic în fig. 3.59. Conversia naftalinei 

creşte continuu cu creşterea presiunii, mai pronunţat la presiuni mai mari; astfel, conversia este de 97 % la 
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presiunea de 60 atm, temperatura de 350 °C, presiunea de 60 atm și viteza volumară 1 h
-1

.  Conversia 

naftalinei la 40 atm a fost de 74,35 %, iar la 50 atm, hidrogenarea naftalinei s-a realizat cu o conversie de 

80,51 %. În fig. 3.60 este prezentată variația randamentului în tetralină, în funcție de presiune. 

Randamentul în tetralină crește după o curbă asemănătoare cu cea de variație a conversiei naftalinei (de la 

74,35 % la 40 atm, la 96,71 % la 60 atm), panta de variație având valori mici la presiuni de 40 - 50 atm și 

mult mai mari la presiuni de 50 - 60 atm. 

             
  Fig. 3.59 Variația conversiei naftalinei cu presiunea,                                         Fig. 3.60 Variația randamentului în tetralină cu presiunea, 

  pe catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PdPt/γ-Al2O3                                pe catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PdPt/γ-Al2O3 

                                                                                                                                          

3.2.5.3 Influența vitezei volumare 

Conversia naftalinei scade de la 96,71 % pentru o viteză volumară de 1 h
-1

, la 92,72 % pentru o viteză 

volumară de 3 h
-1 

(fig. 3.61), iar panta de variație scade cu creșterea vitezei volumare, pe intervalul 

studiat. În fig. 3.62 este reprezentată variația randamentului în tetralină în funcție de viteza volumară. La 

creșterea vitezei volumare de la 1h
-1

 la 1,5h
-1

, randamentul în tetralină scade de la 96,71 % la 94,87 %, iar 

la viteze volumare mai mari de până la 3 h
-1

, randamentul scade la 88,39 %, panta de variație fiind 

asemănătoare. 

         
  Fig.3.61 Variația conversiei naftalinei cu viteza volumară,                         Fig. 3.62 Variația randamentului în tetralină cu viteza volumară, 

 pe catalizatorul   în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PdPt/γ-Al2O3                       pe catalizatorul în dublu strat NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 

                                                                                                                    
Se poate deci, menţiona că acest sistem catalitic bistrat NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 are activitate 

satisfăcătoare la temperaturi mai mari de 300 °C (conversii mai mari de 90 %), comparativ cu 

catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 singur, care conduce la conversii de peste 90 % la temperaturi mai mici de   

300  °C  (230 – 270 °C). 

3.3. Rezultate experimentale obţinute la hidrogenarea 2-metilnaftalinei şi a  dimetilnaftalinei 

S-a studiat comportarea la hidrogenare catalitică a 2-metilnaftalinei şi a dimetilnaftalinei (amestec de 

izomeri), având în vedere faptul că gruparea metil, mai voluminoasă decât atomul de hidrogen, ar putea să 

influenţeze nefavorabil adsorbţia la suprafaţa catalizatorului, din motive sterice; în acelaşi timp, însă, 
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gruparea metil contribuie la creşterea densităţii de electroni la nucleul aromatic şi astfel ar putea fi 

favorizată adsorbţia nucleului la suprafaţa catalizatorului. Din influenţa contrară a celor doi factori, cel 

steric şi cel electronic, rezultă comportarea metilnaftalinei la hidrogenare, comparativ cu naftalina. S-a 

cercetat experimental hidrogenarea 2-metilnaftalinei şi a dimetilnaftalinei pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3, 

deoarece acest catalizator a dat cele mai bune rezultate la hidrogenarea naftalinei. Experimentările s-au 

efectuat la temperaturi cuprinse între 230 şi 270 °C, presiuni de 30 - 50 atm şi domeniul de viteze 

volumare 1,5 - 6 h
-1

. 

3.3.1. Hidrogenarea 2-metilnaftalinei 

3.3.1.1 Influența temperaturii 

Creșterea temperaturii are o influență favorabilă asupra conversiei 2-metilnaftalinei (fig. 3.64); astfel pe 

intervalul 230 – 270 
o
C, la 30 atm și LHSV de 6 h

-1
, se constată o creștere a conversiei 2-metilnaftalinei, 

de la aproximativ 76 % la 80 %. 

 
Fig. 3.64. Variația conversiei 2-metilnaftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Produşii principali de hidrogenare sunt: 2-metiltetralină, 1-metiltetralină, 2-metil-cis-decalină,                 

2-metil-trans-decalină, 1-metil-cis-decalină şi 1-metil-trans-decalină. Prezenţa în amestecul de reacţie a 

izomerilor cu gruparea metil în poziţia 1 sugerează ipoteza izomerizării intermediarilor formaţi în diferite 

etape ale reacţiei, în condiţiile de reacţie invesigate. Trebuie  menţionat şi faptul că puritatea                    

2-metilnaftalinei a fost de 97 %, în timp ce ranadamentele derivaţilor  1-metilnaftalinei au fost mult mai 

mari (chiar şi peste 10 %). În condiţiile de reacţie studiate nu s-a obţinut 6-metiltetralină. Randamentul în 

2-metiltetralină s-a menținut aproape constant (cca. 31 %), în intervalul de temperatură 230 – 270 °C, 

presiune 30 atm și viteză volumară 6 h
-1

. Condițiile de reacție studiate favorizează reacția de hidrogenare 

a metiltetralinei formate la metildecaline, care se obţin cu randament total de cca. 37 %. Randamentul în 

2-metil-cis-decalină descrește uşor, de la 14,87 %, la 230 °C la 14,03 % la 25 °C (fig. 3.65), în timp ce 

randamentul  în 2-metil-trans-decalină crește de la 22,11 % la 22,93 %. Randamentul în 2-metil-cis-

decalină este mai mic decât în randamentul  2-metil-trans-decalină, rezultat care poate fi explicat şi aici 

prin stabilitatea termodinamică mai ridicată a izomerului trans. 
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Fig. 3.65. Variația randamentelor în 2-metiltetralină, 2-metil-trans-decalină și  

2-metil-cis-decalină cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

 

Reacțiile de hidrogenare a 2-metilnaftalinei sunt concurente cu reacțiile de izomerizare, conducând și la 

obținerea izomerilor 1-metil-substituiți. Astfel, randamentele în acești izomeri (fig. 3.66) sunt cuprinse 

între  aprox.  2 și 6 %, produsul de hidrogenare parțială, 1-metiltetralina, obținându-se în concentrații mai 

mici. Se remarcă deci faptul că 1-metiltetralina se obţine în proporţie mai mică comparativ cu                 

2-metiltetralina; acest rezultat experimental dovedeşte faptul că derivaţii cu scheletul 2-metilnaftalinei au 

accesibilitate mai ridicată în porii catalitici comparativ cu cei ai 1-metilnaftalinei, aşa cum au semnalat 

anterior şi alţi cercetători /158/. Astfel, randamentele în cis- și trans-1-metil-decalină sunt mai mici decât 

în izomerii corespunzători, cu gruparea metil în poziţia 2 şi variază uşor cu creșterea temperaturii, pentru 

ambii izomeri ai decalinei (fig. 3.66). 

 
       Fig. 3.66. Variația randamentelor în 1-metiltetralină, 1-metil-trans-decalină și  

               1-metil-cis-decalină cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

3.3.1.2 Influența presiunii 

Pentru determinarea influenței presiunii asupra conversiei 2-metilnaftalinei în reacția de hidrogenare, s-au 

evaluat rezultatele obținute în intervalul 30 - 60 atm,  la temperaturi de 250 şi 270 
o
C și viteza volumară  

6 h
-1 

(fig. 3.67). Creşterea presiunii la 270 
o
C determină creșterea conversiei 2-metilnaftalinei cu cca.    

2,5 % (de la  aproximativ 97 % pentru 30 atm, la 99,53 % la 60 atm). 

                  
                       Fig. 3.67. Variația conversiei 2-metilnaftalinei                                            Fig. 3.68. Variația conversiei 2-metilnaftalinei 

                           cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                                            cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 
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La temperatură mai mică (250 °C), dar la aceeaşi viteză volumară (6 h
-1

), conversia 2-metilnaftalinei 

crește mai pronunțat cu presiunea  pe intervalul 30 - 40 atm, iar pentru valori mai mari ale presiunii     

(fig. 3.68) creșterea este de cca. 5 %. Creşterea conversiei în condiţiile experimentate atestă faptul că 

mărirea presiunii  până la valoarea de 60 atm este favorabilă recţiei de hidrogenare a 2-metilnaftalinei şi 

în mai mică măsură depunerilor de cocs care afectează activitatea catalizatorului. 

Presiunea are o influență favorabilă mai mare asupra randamentelor în produşii de hidrogenare totală, 

trans- şi cis-2-metil-decalina (fig. 3.69). Produsul majoritar este 2-metil-trans-decalina, care se obține cu 

un randament de aproximativ 52 % la 50 atm; pe intervalul de presiune 30 - 40 atm randamentul creşte 

doar în mică măsură, în timp ce la presiuni mai mari de 40 atm, randamentul creşte semnificativ. 

Randamentul în izomerul 2-metil-cis–decalină este de aproximativ 4 ori mai mic decât pentru izomerul 

trans și crește în mică măsură cu creşterea presiunii pe domeniul studiat. Presiunea ridicată nu 

influențează acumularea în amestec a produsului de hidrogenare parțială a 2-metilnaftalinei, fapt care 

sugerează că presiunea în acest domeniu investigat favorizează şi reacţia de hidrogenare a metiltetralinei; 

randamentul în 2-metiltetralină se menține în jurul valorii de 10 %, în intervalul de presiune studiat (30 – 

50 atm). 

                    
       Fig. 3.69. Randamentul în 2-metiltetralină, 2-metil-trans-decalină și            Fig. 3.70. Randamentul  în 2-metiltetralină 2-metil-trans/cis-decalină 

         2-metil- cis-decalină  cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                      cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

                                                                                                                             

Influența pozitivă a presiunii hidrogenului asupra formării trans-2-metildecalinei poate fi explicată  şi aici 

prin stabilitatea termodinamică mai mare a acestui izomer, comparativ cu izomerul cis.   La temperatură 

mai scăzută (250 
°
C) și la aceeași viteză volumară (6 h

-1
), randamentul în trans-2-metildecalină, care este 

produsul majoritar de reacţie, creşte cu creşterea presiunii (fig. 3.70), dar pentru presiuni cuprinse între 30 

şi 40 atm se obţin randamente mai mici pentru izomerul trans, comparativ cu randamentul în acelaşi 

izomer, obţinut la temperatura de 270 °C. Raportul molar cis: trans decalină este de aproximativ 1 : 3, la 

presiunea de 50 atm. Randamentul pentru produsul de hidrogenare parțială, 2-metiltetralina, se menține 

relativ constant (cca. 30 %) pe intervalul 30 – 40 atm și crește cu creșterea presiunii, pe intervalul 40 – 50 

atm (fig. 3.70). Efectul presiunii asupra reacției de hidrogenare a 2-metilnaftalinei este prezentat și în 

figurile 3.71 și 3.72, prin variația randamentului în produșii rezultați în urma reacției de izomerizare. 

Produsul majoritar este 1-metiltetralina, creșterea presiunii şi a temperaturii determinând creșterea 

randamentului în acest produs de reacție. Randamentele în cis și trans-1-metil-decalină înregistrează o 

creștere ușoară cu presiunea pe domeniul studiat. Acest fapt s-ar putea datora scăderii vitezei de desorbție 
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a 2-metiltetralinei din porii catalizatorului, cu favorizarea transformării 2-metiltetralinei în izomerul        

1-metiltetralină.  

        
 Fig. 3.71. Randamentele în 1-metil-tetralină  și 1-metil-trans/cis-decalină   Fig. 3.72. Randamentele în 1-metil-tetralină și 1-metil-trans/cis-decalină 

        cu presiunea,  pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3, la 270 °C și 6 h
-1

                          cu presiunea,  pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3, la 250 °C și 6 h
-1

      

                  
           

 

3.3.1.3 Influența vitezei volumare 

Pe domeniul studiat (1,5 – 6 h
-1

), la temperatura de 250 
°
C și presiunea de 30 atm, conversia   

2-metilnaftalinei scade cu creşterea vitezei volumare, de la cca. 85 % pentru o viteză volumară de 1,5 h
-1

, 

la aproximativ 78 % pentru o viteză volumară de 6 h
-1

 (fig. 3.73). Scăderea timpului de contact 

influențează în mică măsură randamentele produşilor  de reacţie derivaţi de la structura 2-metilnaftalinei 

(fig. 3.74); astfel, valorile randamentelor variază relativ puțin pe tot domeniul de viteze volumare 

investigat: de la aproximativ 11 % la cca. 14 % pentru 2-metiltetralină, între 34 % și 28 % pentru 2-metil-

trans-decalină și de la 26 % la cca. 22 % pentru 2-metil-cis-decalină.   

 

   Fig. 3.73. Variația conversiei 2-metilnaftalinei cu viteza volumară, 

 pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

   
                Fig. 3.74. Randamentele în 2-metiltetralină                                         Fig. 3.75. Randamentele în 1-metiltetralină 
                    și  2-metil-trans/cis-decalină funcție de viteza                                      și 1-metil-trans/cis-decalina, funcție de viteza 

                    volumară pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                       volumară pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

 

Creșterea vitezei volumare (fig. 3.75) determină în schimb scăderea mai pronunţată a randamentelor 

produșilor de hidrogenare 1-substituiți, rezultaţi ca urmare a unor reacţii de izomerizare.  Astfel, 
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randamentul în 1-metiltetralină, scade de la 5 % pentru viteza volumară 1,5 h
-1

, la 3 % pentru viteza 

volumară 6 h
-1

; randamentele în 1-metil-cis și trans-decalină variază asemănător (de la aprox. 9 % la cca. 

5 %), raportul cis: trans 1-metildecalină fiind de 3: 4. 

3.3.2. Rezultate experimentale obţinute la hidrogenarea dimetilnaftalinei  

 

Dimetilnaftalina utilizată a fost achiziţionată de la compania TCI (Tokyo Chemical Industry), sub forma 

unui amestec de izomeri; furnizorul nu a precizat compoziţia amestecului de dimetilnaftaline. Compoziţia 

determinată prin analize GC-MS, utilizând biblioteca de date NIST, este următoarea: 

-1,6-dimetilnaftalină: 29,75% 

-2,6-dimetilnaftalină: 27,37% 

-1,2-dimetilnaftalină + 2,7-dimetilnaftalină + 1,4-dimetilnaftalină + 2,3-dimetilnaftalină: 43,07% 

Remarcăm faptul că prin metoda de analiză GC-MS utilizată, s-au determinat doar concentraţiile totale 

ale amestecului de  (1,2 + 2,7 + 1,4 + 2,3)-dimetilnaftalină (43,07 %), timpii de retenţie pentru aceşti 

izomeri fiind practic aceeaşi. O situaţie asemănătoare este semnalată şi în literatură /8/, unde prin analiza  

unui amestec care conţine dimetilnaftaline, se obţine doar concentraţia totală a amestecului de izomeri 

(1,4 +2,3 +2,7)-dimetilnaftalină.  

Amestecul de izomeri ai dimetilnaftalinei a fost testat în procesul de hidrogenare catalitică pe 

catalizatorul bimetalic PtPd/γ-Al2O3, la temperaturi cuprinse între 230 și 270 
°
C,  presiuni de 30 - 50 atm,  

viteza volumară 1,5 - 6 h
-1 

și raport molar hidrogen/dimetilnaftalină de 10/1. Produșii detectaţi prin 

analiza GC-MS, rezultaţi prin hidrogenarea unui singur nucleu aromatic, au fost 2,6-dimetiltetralina,    

1,6-dimetiltetralina, precum şi amestecul izomerilor 2,7-; 1,2-; 1,4- şi 2,3-dimetiltetralină (pentru care s-a 

obţinut doar concentraţia totală a amestecului acestor izomeri). Produşii rezultaţi prin hidrogenarea 

ambelor nuclee aromatice au fost 1,6-dimetildecalina, 2,6-dimetildecalina precum şi amestecul izomerilor  

2,7-; 1,2-;1,4- şi 2,3-dimetildecalină. Rezultatele obţinute au fost raportate în lucrarea /160/. 

Dimetilnaftalinele pot fi hidrogenate parțial sau total, formând dimetiltetraline, care apoi se transformă în 

decaline dimetilsubstituite. Compusul cu ponderea cea mai mare în amestecul de izomeri ai 

dimetilnaftalinei este 1,6-dimetilnaftalina (29,75 %) care se hidrogenează parțial la 1,6 dimetiltetralina și 

total, la 1,6-dimetildecalina. Conform calculelor  realizate de H. Hu și colaboratorii săi /150/ dimensiunile 

moleculare ale 2,6-dimetilnaftalinei (0,64 nm × 0,28 nm× 1,01 nm) sunt caracteristice formei eliptice și 

favorizează adsorbția preferențială a acestui izomer pe centrii activi ai catalizatorului, comparativ cu 

moleculele altor izomeri a căror structură geometrică este mai neregulată. 2,6-Dimetilnaftalina a fost 

hidrogenată parțial la 2,6-dimetiltetralină și total, la 2,6-dimetildecalină. Alți izomeri prezenți în 

amestecul iniţial sunt 2,7-; 1,2-;1,4- şi 2,3-dimetildecalină, care conduc prin hidrogenare parțială și totală 

la tetralinele și decalinele corespunzătoare. O altă posibilitate de transformare a dimetilnaftalinelor din 

amestecul de reacție sunt reacțiile de izomerizare ale dimetilnaftalinelor, dimetiltetralinelor sau 

dimetildecalinelor. Procesul de izomerizare al dimetilnaftalinelor se bazează pe faptul că grupările metil 

de pe nucleul aromatic migrează relativ ușor din poziții α în poziții β pe același nucleu (izomer mai stabil 
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termodinamic), dar mai greu de pe o poziție β pe o altă poziție β, sau de pe poziția α pe o altă poziție α 

/159/. 

3.3.2.1 Influența temperaturii 

Conversia dimetilnaftalinei înregistrează o creștere mai pronunțată cu creşterea temperaturii în intervalul  

230 – 250 
o
C (fig. 3.77), de la 63,14 % la 65,87 %, menținându-se  în jurul valorii de  67 % pentru valori 

mai mari ale temperaturii (250 – 270 
o
C). 

 

Fig. 3.77. Variația conversiei dimetilnaftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

În fig. 3.78 sunt prezentate variaţiile cu temperatura ale randamentului în amestecul de dimetiltetraline şi 

ale randamentului în amestecul de dimetildecaline, obţinute la hidrogenarea fracţiunii de dimetilnaftaline, 

la presiunea 30 atm şi viteză volumară 6 h
-1 

/160/. Randamentul total în dimetiltetraline scade în intervalul 

de temperatură 230 – 250 
o
C şi creşte cu creşterea temperaturii în domeniul 250 - 270 

o
C. Randamentul 

total maxim în dimetildecaline se obţine la  250   
o
C. 

        
  Fig. 3.78. Variația randamentului în   dimetiltetralină                                 Fig. 3.79. Variația randamentului în dimetiltetraline cu temperatura, 

  și dimetildecalină cu temperatura,   pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3              pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                    

                                                                                                           

 
                                                             Fig. 3.80 Variația randamentelor în dimetildecaline  

                                                                                   cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

În figurile 3.79 și 3.80 sunt prezentate şi variaţiile randamentele fiecărui izomer detectat prin analiza 

GC-MS în funcție de  temperatură. Din fig. 3.79, rezultă că în intervalul de temperatură 230 – 270 °C, 

randamentul 1,6-dimetiltetralinei este de cca. 10 – 17 %, randamentul 2,6-dimetiltetralinei este aprox. 

constant (15 %), în timp ce randamentul amestecului de izomeri (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetiltetralina 

variază între 16 % şi 27 %. Randamentele fiecărui izomer al dimetiltetralinei (fig. 3.79) nu se modifică 
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semnificativ în intervalul 230 - 250 
o
C, în timp ce temperatura mai ridicată (250 - 270 °C) determină 

creșterea randamentului în amestecul de (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetiltetralină ca și în cazul                  

1,6-dimetiltetralinei, de la aproximativ 17 % la 27 %. 

Se poate observa de asemenea (fig. 3.79), că pentru valori ale temperaturii mai mari de 250 
o
C, creșterea 

temperaturii favorizează procesul de hidrogenare a izomerilor (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetilnaftalină și a 

1,6-dimetilnaftalinei (randamentele în tetralinele corespunzătoare cresc mai pronunţat la temperaturi de 

peste 250 
o
C). 

S-a demonstrat experimental că, dintre cei zece posibili izomeri ai dimetilnaftalinei (v. cap. 1.3),  

moleculele β,β disubstituite (2,6; 2,7 și 2,3 dimetilnaftalina) sunt moleculele cele mai puțin voluminoase 

/153/, ceea ce determină o selectivitate mărită față de produșii de hidrogenare totală, corespunzători 

acestora (2,3; 2,7 și 2,6-dimetildecalina). Produșii de reacție rezultați în urma hidrogenării totale a 

dimetilnaftalinelor sunt izomeri în care cele două grupări metil sunt legate atât la același ciclu naftenic 

(2,3; 1,2; 1,4-dimetildecalina) cât și la cicluri diferite (1,6; 2,7 și 2,6-dimetildecalina). Randamentele 

tuturor izomerilor dimetildecalinei, obţinute în prezentul studiu (fig. 3.80), cresc pe intervalul de 

temperatură 230 – 250 °C, au un maxim la 250 °C și scad cu creșterea temperaturii pe intervalul  250 – 

270 °C. Scăderea randamentelor în dimetildecaline la valori mai mari ale temperaturii (peste 250 °C) s-ar 

putea datora unor reacţii concurente de izomerizare şi de dehidrogenare. 

3.3.2.2 Influența presiunii 

La investigarea variației conversiei dimetilnaftalinei cu presiunea pe intervalul 30 - 50 atm, la    

250 °C, viteza volumară 6 h
-1

 şi raportul molar 10/1 (fig. 3.81), s-a obținut o valoare mare a conversiei 

dimetilnaftalinei, de circa 75 % pentru presiunea de lucru cea mai ridicată (50 atm), creșterea conversiei 

dimetilnaftalinei fiind mai pronunțată pentru presiuni mai mari de 40 atm; în intervalul 30 - 40 atm 

variația conversiei este de cca. 4 % (de la aprox. 66 % la 30 atm, la 70 % pentru 40 atm). 

               
      Fig. 3.81. Variația conversiei dimetilnaftalinei                                                Fig. 3.82. Variația randamentului în dimetiltetralină 

       cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                    și dimetildecalină cu presiunea, pe PtPd/γ-Al2O3                  

Randamentele totale în dimetiltetraline și dimetildecaline (fig. 3.82) cresc odată cu creșterea presiunii, la 

250 °C și viteză volumară 6 h
-1

; astfel, dimetilnaftalinele sunt hidrogenate total la dimetildecaline, cu 

randamente de cca. 34 % - 40 %, iar dimetiltetralinele se obțin cu randamente mai mici (cca. 32 % -       

37 %). Randamentele în izomeri ai dimetiltetralinei, obţinuţi prin hidrogenare, prezintă o valoare maximă 

la presiunea de 40 atm; creșterea presiunii la 50 atm determină scăderea randamentului în dimetiltetraline, 
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aspect ce este mai evident la amestecul 2,7+2,3+1,2+1,4-dimetiltetralină şi la 1,6-dimetiltetralină 

(fig.3.83), în timp ce izomerul 2,6-dimetiltetralină are randament relativ constant (cca. 14 %).  

                
                         Fig. 3.83. Variația randamentelor în dimetiltetraline                          Fig. 3.84. Variația randamentelor în dimetildecaline 

                         cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                      cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

                                                                             

Randamentul în amestecul 2,7+2,3+1,2+1,4-dimetildecalină înregistrează o scădere cu creșterea presiunii, 

pe intervalul 30 - 40 atm, urmată de o creștere semnificativă, pe intervalul 40 - 50 atm (fig. 3.84). Se 

poate aprecia că presiunea ridicată (peste 40 atm) favorizează reacția de hidrogenare a dimetilnaftalinei la 

dimetildecalină, valoarea cea mai mare a randamentului fiind atribuită compușilor cu molecule mai puțin 

voluminoase, care pot fi ușor adsorbite pe centrii activi ai catalizatorului. 

3.3.2.3 Influența vitezei volumare 

Influența vitezei volumare (1,5 - 6 h
-1

) asupra conversiei dimetilnaftalinei (fig. 3.85) a fost investigată la 

temperatura de 250 
o
C și presiunea de 30 atm. Odată cu micșorarea timpului de contact, conversia 

dimetilnaftalinei a scăzut semnificativ; astfel la 6 h
-1

 conversia dimetilnaftalinei a fost de cca. 65 %. 

 

Fig. 3.85. Variația conversiei dimetilnaftalinei cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Randamentul total în dimetiltetraline și, respectiv, dimetildecaline este influențat de viteza volumară   

(fig. 3.86). Randamentul în produși ai reacției de hidrogenare parțială scade semnificativ cu creșterea 

vitezei volumare (de la cca. 80 % la aprox. 50 %), îndeosebi în intervalul  1,5 – 3 h
-1

, în timp ce 

randamentul total în dimetildecaline înregistrează un maxim pentru o viteză volumară de 3 h
-1

. Scăderea 

randamentelor dimetildecalinei la valori mai mari ale vitezei volumare s-ar putea datora favorizării 

reacțiilor inverse de dehidrogenare. 
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Fig. 3.86. Variația randamentului în   dimetiltetralină și                                             Fig. 3.87. Variația randamentelor în dimetiltetraline         

dimetildecalină cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                             cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

 

 
Fig. 3.88. Variația randamentelor în dimetildecaline cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

 

Din figura 3.87 rezultă o evoluție asemănătoare și pentru randamentele în izomerii de poziție ai 

dimetiltetralinei: pentru amestecul (2,7+2,3+1,2+1,4)-dimetiltetralină, randamentul scade de la 

aproximativ 36%, la viteza volumară de 1,5 h
-1

, la aproximativ 23 % la 6 h
-1

. Randamentul amestecului de 

(2,7+2,3+1,2+1,4)-dimetildecalină la 250 
o
C, 30 atm și 1,5 h

-1 
(fig. 3.88) este de aprox.  4 %, valoare mai 

mică comparativ cu valoarea de peste 7 % obținută la viteză volumară de  6 h
-1

. Randamentul în            

1,6-dimetildecalină și 2,6-dimetildecalină prezintă valori mai mici; creșterea vitezei volumare la 3 h
-1

 

duce la creșterea randamentului în 1,6-dimetildecalină și 2,6-dimetildecalină de la aproximativ 2 % la 

peste 6 % pentru 2,6-dimetildecalină și la peste 8 % pentru 1,6 dimetildecalină.  

3.3.3. Prezentarea comparativă a rezultatelor obţinute experimental la hidrogenarea naftalinei,     

2-metilnaftalinei și dimetilnaftalinei, pe catalizatorul  PtPd/γ-Al2O3 

În continuare se prezintă comparativ rezultatele obţinute la  hidrogenarea celor trei hidrocarburi 

aromatice, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3, în intervalul de temperatură 230 - 270 °C, presiune 30 - 50 atm, 

raport molar hidrogen/materie primă 10/1 și viteza volumară: 1,5 – 6 h
-1

. În cazul celor trei hidrocarburi, 

conversiile cresc cu creşterea temperaturii şi presiunii şi scad cu creşterea vitezei volumare. Pe toate 

aceste domenii de variaţie a parametrilor investigaţi (fig. 3.89, 3.90 și 3.91), conversiile descresc în 

ordinea: naftalină > metilnaftalină > dimetilnaftalină. Astfel, din fig. 3.89, se constată că pentru presiune 

şi viteză volumară constante, conversia maximă este de cca. 93 % pentru naftalină, 80 % pentru 

metilnaftalină şi de numai 70 % în cazul dimetilnaftalinei. Creşterea presiunii în intervalul 30 - 50 atm are 

ca efect creşterea conversiilor celor trei hidrocarburi, efectul fiind mai pronunţat în cazul metilnaftalinei şi 

dimetilnaftalinei (fig. 3.90). Scăderea conversiei cu creşterea vitezei volumare este mai pronunţată în 

cazul dimetilnaftalinei comparativ cu metilnaftalina şi naftalina (fig. 3.91); acest mod de comportare arată 
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că în cazul naftalinei pentru care conversia este mai mare, peste 90 % la temperatura studiată (250 
o
C), 

creşterea timpului de contact nu conduce la influenţă mare asupra conversiei; în cazul dimetilnaftalinei 

când conversiile sunt mai mici, influenţa timpului de reacţie asupra conversiei este mult mai vizibilă.  

                        
               Fig. 3.89. Variația comparativă a conversiilor naftalinei,                              Fig. 3.90. Variația comparativă a conversiei naftalinei, 

               metilnaftalinei și dimetilnaftalinei cu temperatura,                                        2-metilnaftalinei și dimetilnaftalinei cu presiunea, 

               pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                                                                                       pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

 
Fig. 3.91. Variația comparativă a conversiei naftalinei, 2-metilnaftalinei și dimetilnaftalinei,  

cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

În figurile 3.92 - 3.97 sunt prezentate comparativ variaţiile randamentelor în tetraline, respectiv decaline, 

cu variaţia temperaturii, presiunii şi vitezei volumare, la hidrogenarea naftalinei, metilnaftalinei şi 

dimetilnaftalinelor. În concordanţă şi cu sensul de variaţie a conversiei, se poate observa că randamentele 

cele mai mari se obţin în cazul naftalinei. Astfel, în domeniul de temperatură  230 – 270 
o
C, randamentul 

în tetralină este de 50 – 60 % în cazul hidrogenării naftalinei, în timp ce randamentele în tetralinele 

obţinute la hidrogenarea metilnaftalinei şi dimetilnaftalinei diferă relativ puţin şi sunt de aprox. 32 – 37 % 

(fig. 3.92). Randamentul în decaline (fig. 3.93) obţinut la hidrogenarea naftalinei şi metilnaftalinei are 

valori asemănătoare (40 – 44 %), în timp ce la hidrogenarea dimetilnaftalinei randamentul în 

dimetildecaline înregistrează valori mai scăzute (30 – 33 %), în acelaşi domeniu de temperatură. 

                       
                Fig. 3.92. Variația comparativă a randamentelor în tetralină,                   Fig. 3.93. Variația comparativă a randamentelor în decalină, 

                 metiltetraline și dimetiltetraline  cu temperatura,                                      metildecaline și dimetildecaline cu temperatura, 

                 pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                                                                                   pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 
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                 Fig. 3.94. Variația comparativă a randamentelor în tetralină,                 Fig. 3.95. Variația comparativă a randamentelor în decalină, 

                 metiltetraline și dimetiltetraline cu presiunea,                                            metildecaline și dimetildecaline  cu presiunea, 

                 pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                                        pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

                        
                  Fig. 3.96. Variația comparativă a randamentelor în tetralină,                        Fig. 3.97. Variația comparativă a randamentelor 

                  metiltetraline și dimetiltetraline                                                                          în decalină, metildecaline și dimetildecaline 

                  cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3                                                                     cu viteza volumară, pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 

Scăderea conversiei şi implicit a randamentelor  pe măsură ce creşte numărul de grupări metil se poate 

datora difuziei mai slabe a moleculelor la centrii activi ai catalizatorului în cazul moleculelor mai 

voluminoase. Deşi grupările metil contribuie într-o anumită măsură la creşterea densităţii de electroni la 

nucleul aromatic, fapt care ar fi putut să aibă un rol pozitiv asupra formării interacţiunilor/legăturilor cu 

valenţele libere ale metalelor catalizatorului, rezultatele experimentale demonstrează totuşi că factorul 

difuzional are o contribuţie mai însemnată în acest proces catalitic complex al hidrogenării naftalinei şi 

metilnaftalinelor. 

4. CALCULE CINETICE 

Calculele cinetice au fost realizate pentru rezultatele experimentale obţinute la hidrogenarea  naftalinei pe 

catalizatorul bimetalic PtPd/-Al2O3, care a prezentat performanţele cele mai bune la hidrogenare, în 

domeniul de temperatură 260 - 350 ºC, la presiunea 40 - 80 atm, pentru trei valori ale vitezei volumare: 

1,5 ; 3 și 6 h
-1

. Calculele cinetice s-au efectuat considerând natalina în fază gazoasă în domeniul de 

parametri experimentaţi. Remarcăm faptul că studiile din literatură care abordează şi calcule cinetice la 

hidrogenarea naftalinei, consideră naftalina în fază gazoasă /110, 128, 131-133, 155, 158/. S-au luat în 

considerare următoarele transformări: hidrogenarea naftalinei la tetralină; hidrogenarea tetralinei la trans-

decalină; hidrogenarea tetralinei la cis-decalină; izomerizarea cis-decalinei la trans-decalină. 

Pentru mecanismul de reacţie, s-a folosit modelul Langmuir-Hinshelwood. S-a considerat că H2 se 

adsoarbe pe alt tip de centrii activi care pot să difere prin aciditate, comparativ cu centrii activi pe care se 

adsorb naftalina, tetralina, cis-decalina şi trans-decalina /21/. Succesiunea reacţiilor este următoarea:  
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Etapele (1,2,7,8,9) reprezintă adsorbția - desorbția reactanților și a produșilor de reacție pe centrii activi  

şi ɵ, procesul fiind reversibil. 

Ecuațiile (3,4,5,6) reprezintă  etapele care conduc la cei trei produşi de reacţie; sunt etapele determinante 

de  viteză. 

4.1 Modelul cinetic al reacției de hidrogenare a naftalinei 

Ecuaţiile vitezelor de reacţie pentru reacţiile de hidrogenare şi izomerizare, precum și  constantele de 

echilibru pentru adsorbția hidrogenului, tetralinei, trans-decalinei și cis-decalinei sunt următoarele: 
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Bilanțul centrilor activi este reprezentat prin ecuația: 

                                          

            

                                                     

   
   

                                           
     

             
   

   
   

   

   
   

     
   

   
   

     

Prin simplificarea ecuațiilor s-au obținut următoarele  trei relații care exprimă viteza de reacție în funcție 

de constantele de adsorbție la echilibru: 

         

    
      

 

      
   

   
   

                                             
     

                   

   
        

 

      
   

   
   

                                            
     

               

   
        

 

      
   

   
   

                                            
     

                         

          

                                          
     

                         

            
              

    
 

                                          
     

pi = presiunea parțială a componenților, 

kN-T = constanta de viteză pentru reacția de hidrogenare a naftalinei la tetralină, 

kT-transD=constanta de viteză la hidrogenarea tetralinei la trans-decalină, 

kT-cisD=constanta de viteză pentru reacția de hidrogenare a tetralinei la cis-decalină, 

kcisD-transD=constanta de viteză pentru reacția de hidrogenare a cis-decalinei la trans-decalină, 

KN=constanta de echilibru pentru adsorbția naftalinei, 

KH2= constanta de echilibru pentru adsorbția hidrogenului, 

KT=constanta de echilibru pentru adsorbția tetralinei, 

KtransD= constanta de echilibru pentru adsorbția trans-decalinei, 

KcisD=constanta de echilibru pentru adsorbția cis-decalinei. 

Kech=constanta de echilibru a reacției de izomerizare a cis-decalinei la trans-decalină. 

Constantele de viteză de  reacție kN-T, kT-transD, kT-cisD, kcisD-transD sunt descrise de relaţia Arrhenius: 
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          (
    

  
)                             

în care A0 este factorul pre-exponenţial Arrhenius, Ea este energia de activare, T - temperatura,                  

R - constanta generală a gazelor ideale. 

        Tabel 4.1.  Mărimi termodinamice de bază ale trans-decalinei şi cis-decalinei /126/  

 Trans-decalina Cis-decalina 

       
  J/mol -1,824 ∙10

5
 -1,691∙10

5
 

       
  J/mol 7,348 ∙ 10

4 
8,587 ∙ 10

4
 

α (J/mol∙K) -97,67 -112,5 

β (J/mol∙K) 1,045 1,118 

γ (J/mol∙K) -5,476 ∙ 10
-4 

-6,607 ∙ 10
-4 

δ (J/mol∙K) 8.981∙10
-8 

1,437 ∙ 10
-7 

 
Fig. 4.1. Variaţia logaritmului constantei de echilibru în funcţie de 1/T pentru  

reacţia de izomerizare a cis-decalinei la trans-decalină 

 

4.3. Rezultate obţinute 

Metoda celor mai mici pătrate s-a utilizat la estimarea parametrilor modelului cinetic, atât pentru reacţia 

de hidrogenare a naftalinei la tetralină, hidrogenarea tetralinei la decalină, cât şi pentru izomerizarea      

cis-decalinei în trans-decalină. Aceasta constă în minimizarea unei  funcţii obiectiv (funcţie de eroare a 

modelului) definită ca suma pătratelor diferenţelor dintre valorile conversiei/randamentului,  măsurate 

experimental şi cele calculate pe baza modelului cinetic propus: 

    ∑             
                                                    

O evaluare a corelării datelor experimentale cu modelul cinetic propus, este reprezentată grafic în figurile 

4.2, 4.3 şi 4.4. Valorile estimate prin calcul și valorile experimentale pot fi considerate  apropiate. 
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                Fig. 4.2.Valorile calculate ale conversiei                      Fig. 4.3.Valorile calculate ale randamentului 

              naftalinei comparativ cu valorile experimentale            în tetralină comparativ cu valorile experimentale                             

 

Fig. 4.4.Valorile calculate ale randamentului în trans-decalina 

 comparativ cu valorile experimentale 

                                                             

                                                                        Tabel 4.3. Parametrii modelului cinetic 

Parametrul Valoarea 

A03    [ mol
.
s

-1.
kg

-1
] 3,406 

A04    [ mol
.
s

-1.
kg

-1
] 2,763 

A05    [ mol
.
s

-1.
kg

-1
] 0,2621 

A06    [ mol
.
s

-1.
kg

-1
] 0,8435 

E3      [ kJ
.
mol

-1
] 15,52

 

E4      [ kJ
.
mol

-1
] 17,48 

E5       [ kJ
.
mol

-1
] 52,04 

E6       [ kJ
.
mol

-1
] 65,44 

KN      [bar
-1

] 71,89 ∙ 10
-3 

KH2     [bar
-1

] 10,28 ∙ 10
-3 

KT       [bar
-1

]  20,25 ∙ 10
-3 

KtransD [bar
-1

]  60,11 ∙ 10
-3 

KcisD   [bar
-1

]  8,744 ∙ 10
-3 

Valorile energiilor de activare pentru hidrogenarea tetralinei la trans-decalină (17,48 kJ/mol) şi respectiv 

la cis - decalină (52,04 kJ/mol) sunt mai mici decât valorile publicate de Resasco şi colaboratorii /129/ 
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care au obţinut prin modelare valori de 141 kJ/mol pentru hidrogenarea tetralinei la izomerul trans şi 

respectiv 117 kJ/mol în cazul hidrogenării la cis-decalină, în condiţiile în care factorii pre-exponenţiali au 

valori apropiate. Aceste valori publicate în studiul /129/ sunt oarecum surprinzătoare, ţinând seama că 

randamentul trans-decalinei obţinut de aceşti autori ajunge la valori de cca. trei ori mai mari decât 

randamentul cis-decalinei; autorii stabilesc că randamentul mai mare al trans-decalinei comparativ cu 

izomerul cis este susţinut de energia de activare a reacţiei de izomerizare a cis - decalinei în izomer trans, 

care este mai mică (98 kJ/mol) decât pentru hidrogenarea tetralinei în cei doi izomeri ai decalinei. Energia 

de activare obţinută de noi pentru izomerizarea cis-decalinei în trans-decalină (65,44 kJ/mol) este mai 

mare decât pentru hidrogenarea tetralinei la decaline, dar mult mai mică  decât cea obţinută de Resasco  

(98 kJ/mol) în lucrarea /129/. Energia de activare calculată în teză pentru hidrogenarea naftalinei  la 

tetralină (15,52 kJ/mol) este mai mică decât energiile de activare ale reacţiilor de hidrogenare a tetralinei 

la cis şi trans-decalină, fapt care este în concordanţă cu reactivitatea mai mare a naftalinei comparativ cu 

tetralina. 

5. CONCLUZII 

1. S-a urmărit influența naturii și structurii sistemelor catalitice, precum și a parametrilor de operare, prin 

sintetizarea și testarea unor catalizatori, activi la hidrogenarea naftalinei şi a metilnaftalinelor, pe 

suporturi de γ-Al2O3 sau silice mezoporoasă tip HMS: CoMo/γ-Al2O3; NiCoMoRe/γ-Al2O3;            

PtPd/γ-Al2O3; NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 (în sistem bistrat catalitic); Ru/γ-Al2O3; Ru-Sn/Al-

HMS+Al2O3. Din rezultatele obţinute la caracterizarea catalizatorilor se evidenţiază următoarele: 

a. Catalizatorul cu cea mai mare aciditate este catalizatorul monometalic Ru/γ-Al2O3 (72,58 meq/cm
2
), 

urmat de catalizatorul bimetalic CoMo/γ-Al2O3 (62,77 meq/cm
2
) și de NiCoMoRe/γ-Al2O3               

(30,65 meq/cm
2
). Catalizatorul cu cea mai mică valoare a tăriei acide a fost PtPd/γ-Al2O3                          

(19,85 meq/cm
2
). 

b. Catalizatorul cu cea mai mare concentrație a centrilor acizi tari, raportată la unitatea de suprafață, este 

catalizatorul monometalic Ru/γ-Al2O3 (43,28 meq/cm
2
), iar apoi catalizatorul CoMo/γ-Al2O3             

(23,54 meq/cm
2
). 

c. Cel mai mare volum de pori corespunde catalizatorului PtPd/γ-Al2O3  (860 mm³/g), cu o valoare dublă 

față de catalizatorul RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 (409 mm³/g) urmat de catalizatorul monometalic Ru/γ-Al2O3 

(628 mm
3
/g), catalizatorul tetrametalic NiCoMoRe (342 mm

3
/g) și catalizatorul bimetalic NiMo/γ-Al2O3 

(336 mm³/g). Cea mai mică valoare a volumului porilor a fost înregistrată pentru CoMo/γ-Al2O3                  

(164 mm³/g). 

d. Catalizatorul cu cel mai mare diametru mediu al porilor este monometalic pe suport de alumină           

Ru/γ-Al2O3 (72,25 Å) urmat de catalizatorul bimetalic pe suport de alumină PtPd/γ-Al2O3 (62,54 Å), şi 

catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 (43,10 Å). Valoarea cea mai mică a diametrului porilor s-a înregistrat în 

cazul catalizatorului CoMo/γ-Al2O3 (32,68 Å). Toți catalizatorii au diametre de pori în domeniul 

mezoporilor (> 20 Å). 
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e. Cea mai mare suprafață specifică o prezintă catalizatorul RuSn/Al-HMS+γ-Al₂O₃ (411,907 m
2
/g), 

urmat de catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 (407,032 m
2
/g). Catalizatorul bimetalic NiMo/γ-Al2O3 are suprafața 

specifică de 2 ori  mai mare decȃt catalizatorul bimetalic  CoMo/γ-Al2O3. Catalizatorul tetrametalic 

NiCoMoRe/γ-Al₂O₃ are o suprafață specifică  (248,9 m
2
/g)  cu valoare apropiată de cea a catalizatorului 

monometalic Ru/γ-Al₂O₃    (255,297 m
2
/g).  

2. Catalizatorul NiCoMoRe/γ-Al2O3 a fost testat la hidrogenarea naftalinei în următoarele condiţii: 

temperatura de 280 - 350 
o
C, presiunea de 60 - 80 atm și viteza volumară 1,5 - 6 h

-1
. Conversia cea mai 

mare (98 %) s-a obţinut la temperatura de 300 
o
C, viteză volumară 1,5 h

-1
 şi presiune de 60 atm. Curbele 

de variaţie a conversiei în funcţie de temperatură prezintă maxim la 300 
o
C, iar tendinţa de scădere a 

conversiei naftalinei la temperaturi mai mari de 300 
o
C se poate datora  intensificării reacţiilor inverse de 

dehidrogenare a tetralinei şi decalinei. Hidrogenarea naftalinei decurge cu formare preponderent de 

tetralină (cca. 80 % la 300 
o
C şi viteză volumară 1,5 h

-1
), cu un randament de aprox. trei ori mai mare 

decât randamentul în decalină (trans+cis). Dintre izomerii decalinei  predomină izomerul trans, atât 

datorită stabilității termodinamice mai mari comparativ cu izomerul cis, cât şi datorită funcţiei acide a 

catalizatorului care favorizează izomerizarea cis-decalinei în izomerul trans, în condiţiile studiate. 

Formarea trans-decalinei este favorizată şi de creşterea timpului de contact, care are ca efect izomerizarea 

unei fracţiuni din cis-decalina formată în etapa primară a hidrogenării naftalinei. Rezultatele 

experimentale confirmă faptul că la presiuni ridicate (80 atm), viteza reacţiei de hidrogenare a naftalinei 

şi randamentele produşilor de reacţie sunt influenţate negativ, comparativ cu presiuni mai joase, probabil 

datorită depunerilor de cocs pe catalizator.  

3. S-a investigat influenţa catalizatorului CoMo/γ-Al2O3 asupra hidrogenării naftalinei în scopul 

verificării comportamentului Co şi Mo, componente catalitice ale sistemului tetrametalic din catalizatorul 

NiCoMoRe/γ-Al2O3. Catalizatorul CoMo/γ-Al2O3 are ca efect creşterea în mai mică măsură a conversiei 

naftalinei şi obţinerea unui randament mai mare de tetralină, concomitent cu obţinerea unui randament 

mai mic de decalină, comparativ cu catalizatorul care conţine în plus nichel şi reniu. Această comportare 

poate fi atribuită efectului catalitic mai pronunţat al Ni asupra hidrogenării în ambele etape a nucleelor 

aromatice din naftalină, comparativ cu Co şi Mo şi reactivităţii diferite ale celor două nuclee aromatice. 

Formarea unor hidrocarburi aromatice cu catenă diferită de a naftalinei în prezenţa catalizatorului  

CoMo/γ-Al2O3 se poate datora acidităţii mai mari a acestui catalizator, raportată la suprafața sa specifică. 

4. Catalizatorul PtPd/γ-Al2O3 a condus la conversii mari ale naftalinei (peste 95 %), la temperatură de 

reacţie mai mică. Creșterea temperaturii determină creșterea randamentului în tetralină pe tot domeniul de 

temperatură studiat (230 și 270 
o
C). Randamentul în decaline este relativ mare (15 % - 60 %, predominant 

izomer trans), fapt care dovedeşte capacitatea ridicată a componentelor Pt şi Pd de a activa reacţia de 

hidrogenare totală a naftalinei, deci implicit hidrogenarea tetralinei, mai puţin reactivă decât naftalina. Pe 

tot domeniul de presiune investigat (30 - 50 atm) se obţine preferenţial trans-decalină al cărei randament 

creşte cu mărirea presiunii, în timp ce randamentul în cis-decalină scade.  
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5. Activitatea catalizatorului PtPd/γ-Al2O3 parţial dezactivat (în contact cu  dimetildisulfură) în reacția 

de hidrogenare a naftalinei a fost mai mică  comparativ cu catalizatorul proaspăt. Catalizatorul parțial 

dezactivat favorizează mult mai puţin hidrogenarea tetralinei, el având influenţă mai importantă asupra 

hidrogenării parţiale a naftalinei, mai reactivă la hidrogenare decât tetralina. Conversia obținută la 

hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul proaspăt  a fost aproape totală (peste 95 %), în timp ce pentru 

catalizatorul parțial dezactivat conversia a avut valori mult mai mici (cca. 30%) şi a fost influențată 

puternic de  creşterea vitezei volumare. 

6. Conversiile obținute la hidrogenarea naftalinei pe  catalizator de Ru/γ-Al2O3 sunt mai mici comparativ 

cu catalizatorii bimetalici studiaţi în cadrul tezei, fiind nevoie de temperatură ridicată (360 
o
C)  şi viteză 

volumară mică (1,5 h
-1

), pentru a înregistra  conversii de cca 20%. Produsul de reacție principal obținut la 

hidrogenarea naftalinei pe  catalizator de Ru/γ-Al2O3 a fost tetralina, concentrațiile cis-decalinei și     

trans-decalinei în amestecul de reacție fiind   mici (sub 1 %). 

7. La investigarea catalizatorului  RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 s-a urmărit influenţa adaosului de Sn, precum 

și a modificării acidității suportului, la hidrogenarea naftalinei. În aceleași condiții de reacție, acest 

catalizator bimetalic a condus la obținerea unor valori mai mari ale conversiei naftalinei (cca 32 %), 

comparativ cu catalizatorul  monometalic Ru/γ-Al2O3 (15,7 %). Produsul principal de reacţie este şi în 

acest caz tetralina; nu s-a înregistrat practic formarea decalinei în condiţiile studiate, dar amestecul de 

reacţie conţine produşi de alchilare a naftalinei şi tetralinei, datorită unor reacţii de hidrocracare şi 

alchilare, simultane şi concurente, favorizate de acest tip de catalizator. 

8. S-au studiat condițiile optime de reacție pentru hidrogenarea naftalinei, în cazul în care se reduce la 

jumătate stratul de catalizator de PtPd/γ-Al2O3 și se înlocuiește cu un  strat de catalizator de         

NiMo/γ-Al2O3. Pentru a realiza aceleași conversii (peste 90 %), temperatura la hidrogenarea naftalinei pe 

sistem catalitic bistrat NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3 trebuie să fie cu aprox. 100
 
grade

 
 mai mare decât 

pentru catalizatorul monostrat PtPd/γ-Al2O3. Hidrogenarea naftalinei pe strat dublu de catalizator este 

însă mai selectivă, rezultând tetralina cu randament de cca 90 %, în timp ce  catalizatorul monostrat 

PtPd/γ-Al2O3 conduce la randamente în tetralină de maxim 50 %. 

9. Din analiza comparativă a performanțelor catalizatorilor studiați pentru hidrogenarea naftalinei rezultă 

următoarele: 

a. Catalizatorul cel mai activ este PtPd/γ-Al2O3, pentru care se obţin conversii mai mari de 90 %, în 

domeniul de temperatură 230 - 270 
o
C. Conversii ale naftalinei mai mari de 90 % s-au obţinut şi pentru 

catalizatorul  de NiCoMoRe/γ-Al2O3, dar la temperaturi situate în intervalul 280 - 350 
o
C în timp ce 

pentru catalizatorul  CoMo/γ-Al2O3, astfel de conversii s-au obţinut la temperatura de 370 
o
C .Valori mari 

ale conversiei (peste 90 %) s-au înregistrat și pentru catalizatorul în dublu strat                               

NiMo/γ-Al2O3+PtPd/γ-Al2O3, în intervalul 320 - 370 
o
C.  

b. Catalizatorul cu cele mai slabe performanțe a fost Ru/γ-Al2O3, cu o valoare maximă a conversiei de 

aproximativ 20 %. 
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c. Toți catalizatorii au avut selectivitate mărită pentru tetralină. 

d. Produșii de hidrogenare totală s-au obținut în general în raport trans: cis-decalină de 3:1. 

e. Catalizatorul pe suport zeolitic RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 favorizează și reacții de hidrocracare şi 

alchilare. 

10. Dintre rezultatele obţinute la hidrogenarea 2-metilnaftalinei pe catalizatorul PtPd/γ-Al2O3, 

menţionăm următoarele: 

a. Produşii principali de reacţie sunt 2-metiltetralină, 1-metiltetralină, 2-metil-cis-decalină, 2-metil-trans-

decalină, 1-metil-cis-decalină şi 1-metil-trans-decalină. 

b. Randamentul în 2-metiltetralină s-a menținut practic constant (cca. 31 %), în intervalul de temperatură 

230 – 270 °C, presiune 30 atm și viteză volumară 6 h
-1

. Randamentul în 2-metil-cis-decalină este mai mic 

(cca 14%) decât  randamentul în izomerul 2-metil-trans-decalină (aprox. 23 %), rezultat care poate fi 

explicat prin stabilitatea termodinamică mai ridicată a izomerului trans. 

c. Randamentele în izomerii 1-metil-substituiți (tetraline şi decaline), deşi sunt relativ mici (3 %                

1-metiltetralină, 5 % trans-1-metil-decalina, 6 %  cis-1-metil-decalina), sugerează ipoteza izomerizării 

intermediarilor formaţi în diferite etape ale reacţiei. 

d. Presiunea are o influență favorabilă mai mare asupra produşilor de hidrogenare totală, trans- şi          

cis-2-metil-decalina. Produsul majoritar este 2-metil-trans-decalina, cu un randament de aproximativ     

52 % la 50 atm. Randamentul în 2-metil-cis–decalină este de aproximativ 3 - 4 ori mai mic decât pentru 

izomerul trans. 

e. Creşterea vitezei volumare influențează în mai mare măsură randamentele în produșii de hidrogenare  

1-substituiți, rezultaţi ca urmare a unor reacţii succesive şi paralele de izomerizare. 

11. Amestecul de izomeri ai dimetilnaftalinei a fost testat în procesul de hidrogenare pe catalizatorul  

PtPd/γ-Al2O3,  cu următoarele rezultate mai importante: 

a. Randamentul în dimetiltetraline (33 % - 36 %) a fost în general mai mare comparativ cu randamentul în 

dimetildecaline (29 % - 33 %). Randamentele  în izomeri ai dimetildecalinei au un maxim la 250 °C și 

scad cu creșterea temperaturii pe intervalul  250 - 270 °C. Scăderea randamentelor la valori mai mari ale 

temperaturii (peste 250 °C) se datorează unor reacţii concurente de izomerizare şi de dehidrogenare a 

acestor hidrocarburi. 

b. Presiunea ridicată (peste 40 atm) favorizează hidrogenarea dimetilnaftalinei la dimetildecalină, 

valoarea cea mai mare a randamentului fiind atribuită hidrocarburilor rezultate prin hidrogenarea 

naftalinelor  β,β disubstituite (2,6; 2,7 și 2,3 dimetilnaftalina), cu molecule mai puțin voluminoase, care 

pot fi mai ușor adsorbite pe centrii activi ai catalizatorului. 

c. Randamentul total în dimetiltetraline scade de la cca. 80 % la aprox. 50 % cu creşterea vitezei 

volumare, îndeosebi în intervalul 1,5 – 3 h
-1

, în timp ce randamentul total în dimetildecaline înregistrează 

un maxim de cca 28 % pentru o viteză volumară de 3 h
-1

.  
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12. În aceleași condiții de reacție, conversiile descresc în ordinea: naftalină > metilnaftalină > 

dimetilnaftalină; conversia maximă este de cca 90 % pentru naftalină, 80 % pentru metilnaftalină şi de 

numai 70 % în cazul dimetinaftalinei. Aceste rezultate experimentale demonstrează că factorul difuzional 

are o contribuţie mai însemnată comparativ cu efectul electronic al grupărilor metil, în procesul catalitic 

complex al hidrogenării naftalinei şi metilnaftalinelor. 

13. Energia de activare pentru hidrogenarea naftalinei la tetralină (15,52 kJ/mol) este mai mică decât 

energiile de activare pentru hidrogenarea tetralinei la trans şi cis-decalină (17,48 kJ/mol, respectiv     

52,04 kJ/mol), în concordanţă cu reactivitatea mai mare a naftalinei care are  caracter aromatic mai scăzut 

comparativ cu tetralina. Energia de activare mai mică obţinută pentru hidrogenarea tetralinei la          

trans-decalină sugerează că intermediarul care conduce la cis-decalină este mai puţin stabil decât 

intermediarul care conduce la izomerul trans. 

Contribuţii originale 

1. Sinteza,  caracterizarea și testarea unor catalizatori pe bază de nichel, molibden, platină, paladiu 

și cobalt  pentru hidrogenarea hidrocarburilor aromatice biciclice cu nuclee condensate.  

2. Sinteza şi testarea unui sistem catalitic, alcătuit din patru metale (Ni, Co, Mo, Re), cu 

performanțe ridicate la hidrogenarea naftalinei. Acest catalizator nu a fost raportat de alţi cercetători în 

literatura de specialitate. 

3. Studiul sistematic al procesului de hidrogenare a naftalinei, 2-metilnaftalinei şi 

dimetilnaftalinelor, în regim continuu, în prezenţa catalizatorilor sintetizaţi; influenţa temperaturii, 

presiunii și vitezei volumare, asupra conversiei şi randamentelor în produşi de reacție. 

4. Prezenţa staniului ca promotor pe catalizatorul RuSn/Al-HMS+γ-Al2O3 îmbunătăţeşte activitatea 

în procesul de hidrogenare a naftalinei, dar favorizează și reacţiile secundare de izomerizare și cracare. 

5. Obţinerea de date experimentale noi privind reactivitatea relativă la hidrogenare pe catalizator de 

PtPd/γ-Al2O3 a hidrocarburilor cu scheletul naftalinei, dependent de numărul de grupări metil la nucleu. 

6. Evidenţierea condiţiilor de reacţie pentru catalizatorii investigaţi la care hidrogenarea 

naftalinelor decurge preponderent parţial sau total şi argumentarea cu date experimentale a  raportului 

izomerilor cis/trans obţinut la hidrogenarea acestor hidrocarburi aromatice. 

7. Estimarea parametrilor cinetici la hidrogenarea naftalinei. 
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Lucrări publicate cu rezultate prezentate în teză 

1. Andra-Ioana Popescu (Stănică), Mihaela Bomboș, Rami Doukeh, Dorin Bomboș, Ion Bolocan, 

Acidity Influence of Ru Catalysts on the Hydrogenation of Naphthalene, Rev. Chim. (Bucharest), 2016, 

67 (3), p. 570 – 574. 

2. Andra-Ioana Popescu (Stănică), Mihaela Bomboș, Rami Doukeh, Dorin Bomboș, Ion Bolocan, 

Hydrogenation of Naphtalene on Ni-Co-Mo-Re/γ-Al2O3 Catalyst, Rev. Chim. (Bucharest), 2016, 67 (9), 

p.1838 – 1842. 

3. Andra-Ioana Popescu (Stănică), Mihaela Bomboș, Daniela Roxana Popovici, Dorin Bomboș, 

Ion Bolocan, Hydrogenation of Naphthalene on Pt-Pd Catalyst, Rev. Chim.(Bucharest), 2017, 68 (2), 210 

- 214.  

4. Andra-Ioana Popescu (Stănică), Rami Doukeh, Ion Bolocan, Hydrogenation of 

Dimethylnaphthalene on PtPd/γ-Al2O3 Catalyst, 2
nd 

International Colloquium Energy and Environmental 

Protection, Ploiești, 2016. 

Direcţii viitoare de cercetare 

1. Testarea catalizatorului NiCoMoRe/γ-Al2O3 la hidrogenarea altor hidrocarburi aromatice mono- şi 

polinucleare. 

2. Studiul reacţiilor secundare care au loc la hidrogenarea catalitică a hidrocarburilor aromatice 

biciclice cu nuclee condensate. 

3. Calcule cinetice pentru procesul catalitic de hidrogenare a metilnaftalinei şi dimetilnaftalinei. 

4. Studiul influenţei acidităţii suportului asupra activităţii catalizatorilor la hidrogenarea 

hidrocarburilor aromatice. 
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