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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/y-Al,03; NiCoMoRe/y-Al,03; PtPd/y-Al,O3; NiMo/y-Al,03+PtPd/y-Al,O3
(double layer catalytic system); Ru/y-Al,O; and Ru-Sn/Al-HMS+Al,O3;. The most effective catalyst in
naphthalene hydrogenation - PtPd/y-Al,O3 - 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/y-Al,O; with
conversions higher than 90 % in the temperature range of 230 - 270 °C. Values over 90 % in naphthalene
conversion were also achieved on NiCoMoRe/y-Al,O3, but for temperatures between 280 °C and 350 °C,
while CoMo/y-Al,Os led to similar conversions for 370 °C. Significant conversion values were also obtained
by using a double layer catalytic system NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O3, for temperatures of 320 - 370 °C.

The zeolitic supported Ru-Sn/Al-HMS+Al,03 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/y-Al,O5. 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% vyield 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/y-Al,O3. 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 B, B 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/y-Al,O3 catalyst was
performed at 260 - 350 °C, 40 - 80 atm for three different space velocity values: 1,5 ; 3 si 6 h™.The estimation
of Kkinetic 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 si cresterea cifrei cetanice a combustibililor diesel a capatat o
atentie sporitd in ultimii ani, datoritd normelor europene din ce in ce mai riguroase. Hidrocarburile
poliaromatice pot fi indepartate din carburanti prin metode fizice, insd limitele impuse de normativele in
vigoare, evidentiazd necesitatea utilizdrii metodelor chimice — hidrogenarea cataliticd fiind cea mai
eficienta. Cele mai abundente hidrocarburi aromatice din fractiunile petroliere medii (kerosen si
motorina) sunt alchilbenzenii si naftalinele. Prezenta naftalinei si a alchilnaftalinelor in aceste fractiuni
petroliere are ca efect arderea cu flacara cu fum, precum si caracteristici slabe la ardere, privind cifra
cetanica si indicele diesel, care au valori reduse.

Obiectivul acestei teze este cercetarea procesului de hidrogenare catalitici a unor hidrocarburi
aromatice cu scheletul naftalinei, in scopul obtinerii de rezultate experimentale si teoretice privind
influenta unor catalizatori asupra procesului, dependent de principalii parametri de operare si de prezenta
grupdrilor metil la nucleul naftalinei. Pentru realizarea acestui obiectiv cercetdrile au fost orientate in
urmatoarele directii:

e Sinteza si caracterizarea unor catalizatori metalici activi In reactiile de hidrogenare a

hidrocarburilor aromatice cu nuclee condensate.

e Studiul performantelor catalizatorilor pentru hidrogenarea naftalinei dependent de variatia

parametrilor procesului.

e Studiul hidrogenarii catalitce a 2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinelor.

e Stabilirea influentei gruparilor metil asupra performantelor procesului de hidrogenare catalitica a

hidrocarburilor cu scheletul naftalinei.

e Obtinerea unor date cinetice privind hidrogenarea naftalinei.

Teza este structurata in cinci capitole.

In primul capitol sunt prezentate date de literatura privind prepararea si caracterizarea fizico-chimici
a unor catalizatori studiati in procesul de hidrogenare a hidrocarburilor aromatice polinucleare, precum si
rezultate reprezentative privind influenta principalilor parametrii asupra hidrogenarii acestor hidrocarburi
in prezenta diferitilor catalizatori.

Capitolul al doilea cuprinde descrierea modului de preparare a catalizatorilor utilizati in cadrul
programului experimental la studiul hidrogenarii naftalinei, 2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinelor,
precum si datele obtinute la caracterizarea acestor catalizatori, prin determinarea urmatoarelor proprietati:
taria acida, suprafata specifica, volumul de pori, diametrul mediu al porilor.

Capitolul al treilea prezinta rezultatele experimentale obtinute la hidrogenarea catalitica a naftalinei,
2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinelor, cat si interpretdri ale performantelor catalitice, coroborate cu
parametrii reactiei (temperatura, presiune, vitezd volumara) si cu natura hidrocarburii. S-a urmarit
totodatd sd se stabileascd modul in care prezenta grupdrilor metil influenteazd comportarea la
hidrogenare a nucleului naftalinei, in acelasi conditii de reactie.

Capitolul al patrulea descrie modelul matematic si cinetic utilizat la calculul parametrilor cinetici ai
hidrogenarii naftalinei.

Capitolul al cincilea prezinta concluziile generale ale lucrarii, precum si unele directii viitoare de
cercetare.



PARTEA EXPERIMENTALA
2. PREPARAREA SI CARACTERIZAREA CATALIZATORILOR STUDIATI

In cadrul tezei au fost sintetizati si caracterizati catalizatorii CoMo/y-Al,O3, NiMo/y-Al,O3,
NiCoMoRe/y-Al,O3 si PtPd/y-Al,O3 care apoi au fost testati in procesul de hidrogenare a hidrocaburilor
aromatice biciclice. Au mai fost selectati de asemenea doi catalizatori metalici sintetizati anterior, care au
fost studiati in alte procese /134, 135/ si care au fost cercetati la hidrogenarea naftalinei, dupd cum
urmeaza: Ru/y-Al,O3 si RuSn/AI-HMS+y-Al,O5.  Catalizatorii utilizati au fost sintetizati prin
impregnare, prin metoda umplerii porilor, pentru CoMo/y-Al,03, NiMo/y-Al,O3 si prin metoda

umectarii incipiente, in cazul catalizatorilor PtPd/y-Al,O3 si NiCoMoRe/y-Al,O3.

2.2. Caracterizarea catalizatorilor

Catalizatorii studiati au fost caracterizati sumar prin urmatoarele proprietati: taria acida,
izotermele de adsorbtie, suprafata specifica, volumul de pori si diametrul mediu al porilor. in fig. 2.6 sunt
prezentate distributia tariei acide si aciditatea totala, raportate la unitatea de suprafata a catalizatorului. Se
observa cd cea mai mare aciditate corespunde catalizatorului monometalic Ru/y-Al,Os (72,58 meg/cm?)
/134/, urmat de catalizatorul bimetalic CoMo/y-Al,0; (62,77 meg/cm?) si de NiCoMoRe/y-Al,03
(30,65 meg/cm?). Catalizatorul cu cea mai micd valoare a tariei acide a fost PtPd/y-Al,04
(19,85meq/cm2). Catalizatorul cu cea mai mare concentratie a centrilor acizi tari, raportata la unitatea de
suprafatd, este catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O; (43,28 meg/cm?) /134/, iar apoi catalizatorul
CoMo/y-Al,03 (23,54 meg/cm?).
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Fig. 2.6 Distributia centrilor acizi si a acidititii totale pe unitatea de suprafata

Caracteristicile texturale au fost determinate prin efectuarea de masuratori prin adsorbtie de azot. Aria
suprafetei specifice a catalizatorilor s-a calculat prin metoda Brunauer, Emmett, Taller (BET), in partea
liniard a izotermei de adsorbtie, in timp ce volumul total, aria totald si diametrul mediu al porilor au fost
calculate prin metoda Barett, Joyner, Halenda (BJH), utilizdnd ramura de desorbtie a izotermei.

Rezultatele obtinute prin metodele BET si BJH sunt prezentate in tabelul 2.5.



Tabelul 2.5 Caracteristici texturale ale catalizatorilor

Catalizatori Suprafata Volumul total de Diametrul
specifica (m%/g) pori (cm*/g) porilor (nm)
CoMoly-Al,O4 140,181 0,164 3,268
NiCoMoRe/y-Al,O3 2489 0,342 4,31
PtPd/y-Al,O3 407,032 0,860 6,254
NiMo/y-Al,O3 277,151 0,336 3,633
Ru/y-Al,03/134/ 255,297 0,628 7,225
RuSn/Al-HMS+y-Al,05/135/ 411,907 0,409 3,291

In fig. 2.18 este prezentati, de asemenea comparativ, suprafata specifica pentru catalizatorii utilizati; cea
mai mare suprafatd o prezinta catalizatorul RuSn/Al-HMS y-Al,O3 (411,907 mzlg) /135/, urmat de
catalizatorul PtPd/y-Al,O3 (407,032 mz/g). Catalizatorul monometalic pe suport de alumind Ru/y-Al,O3
are suprafata specificd de 2 ori mai mare decat catalizatorul bimetalic CoMo/y-Al,O3. Catalizatorul
tetrametalic NiCoMoRe/y-Al-Os are suprafata specifica (248,9 mz/g) cu valoare apropiata de cea a
catalizatorului monometalic Ru/y-ALOs (255,297 m?/g) /134/. Catalizatorul bimetalic NiMo/y-Al,O3 are
suprafata specifica (277,151 m?/g) de 2 ori mai mare decat catalizatorul CoMo/y-Al,O3 (140,181 m?¥/g).
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Fig. 2.19. Volumul de pori Fig. 2.20. Diametrul mediu al porilor

Volumul de pori, distributia marimii porilor si diametrul mediu al porilor au fost evaluate din
ramura de desorbtie a izotermelor cu histerezi, prin aplicarea metodei BJH. In fig. 2.19 este reprezentati
variatia volumului de pori pentru catalizatorii studiati. Cel mai mare volum de pori corespunde

catalizatorului PtPd/y-Al,O; (860 mm?3/g), cu o valoare dubla fatda de catalizatorul bimetalic



RuSn/Al-HMS-y-Al,03(409 mm?/g) /133/, urmat de catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O; si de
catalizatorul tetrametalic NiCoMoRe/y-Al,03 (342 mm?/g). Cea mai mica valoare a volumului porilor a
fost inregistrata pentru catalizatorul CoMo/y-Al,03 (164 mm?/g).

Diametrul mediu al porilor catalizatorilor poate fi analizat si din fig. 2.20. Catalizatorul cu cel mai mare
diametru mediu al porilor este catalizatorul monometalic pe suport de alumind Ru/y-Al,Oz (72,25A),
urmat de catalizatorul bimetalic pe suport de alumind PtPd/y-Al,03; (62,54A) si NiCoMoRe/y-Al,O3
(43,1A). Valoarea cea mai micd a diametrului porilor s-a inregistrat in cazul catalizatorului
CoMo/y-Al;,03 (32,68A). Toti catalizatorii au diametre medii de pori in domeniul mezoporilor (>20A).
S-a calculat de asemenea numarul de atomi-gram raportat la unitatea de suprafata, pentru catalizatorii
investigati. Valoarea cea mai mica este specifica catalizatorului monometalic Ru/y-Al,O3, cu cei mai
putini centri metalici raportati la unitatea de suprafata (0,310 atomi-gram/mm?). Cel mai mare numar de
atomi-gram de metale il prezinta NiCoMoRe/y-Al,Os (7,803 atomi-gram/mm?), urmat de NiMo/y-Al,03
(5,467atomi-gram/mm?) si CoMo/y-Al,O3 (3,079 atomi-gram/mm?); centrii metalici sunt centrii pe care

de fapt se desfasoara reactiile de hidrogenare.

3. EXPERIMENTAREA HIDROGENARII HIDROCARBURILOR AROMATICE BICICLICE
CU NUCLEE CONDENSATE

3.1. Descrierea conditiilor experimentale

Hidrogenarea naftalinei a fost experimentata pe catalizatorii: CoMoly-Al,O3; NiCoMoRe/y-Al,Os;
Ru/y-Al,O3; RuSn/Al-HMS+y-Al,O3; PtPd/y-Al,O3 ;  NiMoly-Al,O3+PtPd/y-Al,0s. hidrogenarea
2-metilnaftalinei si a dimetilnaftalinelor S-a experimentat pe catalizatorul care a dat rezultate mai bune in
cazul hidrogenarii naftalinei: PtPd/y-Al,O3. Cercetarile experimentale s-au desfasurat in conditiile de
temperatura de la 200 °C pana la 350 °C, presiuni cuprinse in intervalul 20 - 80 atm si viteze volumare de

1 h™- 6 h™, pentru urmatoarele amestecuri:

naftalind + n-hexan (cu concentratiile 3 %, 5 % masa naftalind) ,
— 2-metilnaftalind + n-hexan (cu concentratia 3 % masa metilnaftalind),
— dimetilnaftalina + n-hexan (cu concentratia 1 % masa dimetilnaftalind),
— naftalina + 2,2,4-trimetilpentan (cu concentratia 3 % masa naftalina).

3.1.1. Materii prime

Naftalina a fost de provenienta Lach-Ner, puritate 99 %; 2-metilnaftalina: Aldrich, puritate 97 %,
dimetilnaftalina: TCI, sub forma unui amestec de izomeri (1,6-dimetilnaftalina: 29,75 %,
2,6-dimetilnaftalina: 27,37 %, 1,2-dimetilnaftalind + 2,7-dimetilnaftalind + 1,4-dimetilnaftalind +
2,3-dimetilnaftalina: 43,07 %).



3.1.2. Instalatia de hidrogenare

Programul experimental de hidrogenare catalitica s-a realizat n sistem continuu §i echicurent,
intr-un reactor metalic, cu catalizator in strat fix, cu circulatie descendenta a reactantilor.
3.1.3. Metoda de analiza

Materia prima supusa hidrogenarii si amestecul de reactie s-au analizat prin cromatografie de
gaze cuplatd cu un spectrometru de masd, 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

hidrogenarii si randamentele In produsii rezultati, utilizdndu-se urmatoarele formule:

X cantitate de materie prima total transformata 100
= X
cantitate materie prima introdusa

cantitate de materie prima transformata in produsul i 100
.= X
" cantitate de materie prima introdusa

Produsii de reactie decelati in procesul de hidrogenare, sunt prezentati in tabelul 3.1:

Tabelul 3.1 Produsi de reactie identificati in procesul de hidrogenare

Materie prima supusa hidrogenarii/Produsi de reactie identificati
Dimetilnaftalina

Naftalina 2-metilnaftalina (amestec de izomeri)
tetralina 2-metiltetralina 2,7-dimetiltetralina
cis-decalind 1-metiltetralind 2,6-dimetiltetralind
trans-decalina propilbenzen 2,3-dimetiltetralina
etilbenzen 1-etil-2-metilbenzen 1,2-dimetiltetralina
6-metiltetralina 2-metiltetralind 1,4-dimetiltetralina
5-metiltetralina 2-metil-trans-decalina 1,6-dimetiltetralina
1-metilnaftalina 2-metil-cis-decalina 2,7-dimetildecalinad
5-etiltetralina 1-metil-trans-decalina 2,6-dimetildecalind
2-etilnaftalina 1-metil-cis-decalina 2,3-dimetildecalinad
2-izopropilnaftalina 1,2-dimetildecalina
2-metil-1-propilnaftalina 1,4-dimetildecalina
1,6-dimetildecalina

3.2. Rezultate experimentale obtinute la hidrogenarea naftalinei

3.2.1 Catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3
Din cercetarea bibliograficd rezultd ca acest catalizator nu a mai fost studiat anterior la
hidrogenarea hidrocarburilor aromatice biciclice cu nuclee condensate, rezultatele obtinute in cadrul
prezentei teze fiind deja publicate /140/. Catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3 contine pe langa substanta
8



activa de baza-Ni si un amestec de metale (Co,Mo, Re), a cdror prezenta ar putea sa creasca activitatea si
selectivitatea catalizatorului in reactia de hidrogenare a hidrocarburilor aromatice polinucleare. in
alegerea acestor metale, s-a avut in vedere faptul ca molibdenul si cobaltul sunt componentele active de
bazd pentru catalizatorii de hidrofinare, utilizati la hidrogenoliza compusilor cu sulf, azot, oxigen,
prezenti in fractiunile petroliere; astfel, catalizatorul pe baza de CoMo, pe diferite suporturi i cu raport
Co/Mo diferit de cel utilizat de noi, a fost investigat in lucrarile /58, 88, 134, 141 - 144, 145, 146/,
inclusiv pentru studiul altor procese catalitice. Reniul ar putea sa contribuic si el la cresterea
performantelor catalitice si datoritd influentei favorabile asupra aciditdtii totale a catalizatorului.
Hidrogenarea naftalinei a fost studiati in intervalul de temperaturd 280 - 350 °C, presiune 60 - 80 atm,
viteza volumard 1,5 - 6 h™ si raport molar hidrogen/naftalind egal cu 10/1. Produsii de hidrogenare
rezultati In aceste conditii au fost tetralina, cis-decalina si trans-decalina.
3.2.1.1. Influenta temperaturii

In fig. 3.5 este prezentata variatia conversiei naftalinei cu temperatura de reactie, pentru trei valori
ale vitezei volumare (1,5 h™; 3h™; 6 h™") si presiune constanti (60 atm); se poate observa ca variatia
conversiei naftalinei cu temperatura decurge dupa o curba cu maxim pentru toate cele trei valori ale
vitezei volumare studiate. Valorile conversiei naftalinei, pe domeniul de temperatura investigat, au fost
considerabil mai mari pentru viteza volumari de 1,5 h™ (98 %), comparativ cu cele obtinute pentru
viteze volumare mai mari. Pe intervalul de temperatura 300 — 350 °C, se constatd o pantd de variatie
relativ mica (de la 98,69 % la 95,82 % pentru viteza volumara de 1,5 h™ si presiunea de 60 atm si de la
78,36 % la 73,58 % pentru vitezd volumard de 6 h™ si presiunea de 60 atm). Maximul curbelor de
variatie a conversiei cu temperatura se Inregistreazd la aproximativ aceeasi temperaturd de reactie
(300 °C). Se remarci de asemenea ci influenta temperaturii asupra conversiei naftalinei este mai mici la
viteza volumara mai mica (1,5 h'l), datorita severitatii de reactie suficient de mari asigurate de cresterea
timpului de stationare a naftalinei in reactor. Tendinta de scadere a conversiei naftalinei la temperaturi
mai mari de 300 °C se poate datora intensificarii reactiilor inverse de dehidrogenare in conditile de

reactie studiate.

100

- /\. %5

/\

& g H5V=1,5 b1

—pm (V=10
g HSV=3 1L -
] )

Conversie, %

V=511

Randament, %
P, N

260 %0 30 k2] 340 360 260 0 300 30 340 360

Temperatura,’C Temperatura,°C
Fig. 3.5 Variatia conversiei naftalinei cu temperatura Fig. 3.6 Variatia randamentului in tetralini cu temperatura
si viteza volumari, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,0; si viteza volumar3, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O;

Reactia de hidrogenare a naftalinei pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3 decurge cu formare preponderent

de tetralind. Influenta temperaturii asupra randamentului in tetralina pe acest catalizator este prezentata in
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fig. 3.6. Se observa ca pentru cele trei valori ale vitezei volumare studiate, randamentul in tetralind cu
temperatura variazi dupi curbe care prezinti de asemenea un maxim la 300 °C. Astfel, pentru vitezi
volumara de 3h™, acesta creste cu o pantd relativ mare pe intervalul 280 - 300 °C, de la 42,26 % la
68,44 %, iar in intervalul 300 — 350 °C, randamentul descreste de la 68,44 % la 58,48 % dupi o panti de
variatie mai micd, descrestere care este in concordantd si cu modul de variatie a conversiei cu
temperatura. Temperatura de 300 °C ar putea fi valoarea la care se intensifici reactiile inverse de
dehidrogenare, dar efectul temperaturii asupra acestor reactii de dehidrogenare a tetralinei trebuie
coroborat si cu transformarea tetralinei prin hidrogenare in decaline. Astfel, randamentul in trans-decalina
scade mai intai usor (cca. 1%) in intervalul 200 — 300 °C, dupi care randamentul in trans-decalind creste
pronuntat in intervalul 300 — 350 °C (fig. 3.7). Valoarea cea mai mare a randamentului in trans-decalini
se remarca pentru temperatura de 350 °C si viteza volumara de 1,5 h™, parametri la care randamentul in
trans-decalind este de aproximativ 20 %. Cresterea vitezei volumare de la 1,5 h™ la 6 h™ are ca efect
micsorarea randamentului in trans-decalind de la cca. 20 % la aproximativ 14 %. Randamentul in
cis-decalind inregistreaza o crestere pe tot intervalul de temperatura studiat (fig. 3.8); pentru toate valorile
vitezei volumare studiate, in intervalul de temperatura 280 - 300 °C, cresterea decurge dupa o pantd mai
mare decat in intervalul 300 - 350 °C. Valoarea mai micad a randamentului in cis-decalind fata de cel in
trans-decalind se datoreaza stabilitatii termodinamice mai mari a trans-decalinei precum si functiei acide
a catalizatorului care poate sa favorizeze transformarea unei fractiuni din izomerul cis in izomerul trans.
Se observa ca randamentul in trans-decalina are valori de aproximativ trei ori mai mari decat randamentul

in cis-decalina.

. ¢ "
‘s $ / .
g 15 5 é / ==Li5V-15h1
z z —
E e HSV=3 g /—
G . ¥ 55 11
1
1 0
20 5 30 ) 30 30 m 0 ) 0
Temperatura, °C Temperatura, °C
Fig.3.7Randamentul in trans-decalini, functie de temperaturi Fig. 3.8 Randamentul in cis-decalini, functie de temperaturi
si viteza volumari, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3 si viteza volumar3i, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,0;

Ambii izomeri, cis si trans - decalina, se formeaza la hidrogenarea tetralinei care rezultd in prima etapa.
Formarea cis - decalinei poate fi explicata prin aditia atomilor de hidrogen pe aceeasi parte a planului
(aditie sin) care este favorizata steric /147/. 1zomerul trans se poate forma la hidrogenarea tetralinei /121/,
avand 1,9-octalina ca intermediar olefinic, formata in timpul hidrogenarii tetralinei sau ca produs de
dehidrogenare al cis-decalinei. Trans - decalina, mai stabila termodinamic, se poate forma deci, att prin

hidrogenarea directa a tetralinei cat si prin izomerizarea cis-decalinei.
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3.2.1.2. Influenta presiunii

Variatia conversiei naftalinei la 60 atm si 80 atm, la temperatura de 300 °C, vitezi volumari de 1,5 h?,
3 h'si 6 h', raport molar hidrogen/naftalind 10/1, este redatd in fig. 3.9. Se observi o valoare mare a
conversiei naftalinei, de cca. 98 %, la presiunea de 60 atm, pentru un timp de stationare mai mare a
reactantilor (viteza volumara de 1,5 h'l). Se poate constata de asemenea, scaderea conversiei naftalinei cu
cresterea presiunii in reactor, pe intervalul de presiune 60 - 80 atm; spre exemplu la 300 °C si viteza
volumara de 1,5 h%, conversia scade de la 98,69 % la 95,08 % la cresterea presiunii de la 60 la 80 atm.
Scéaderea conversiei cu cresterea presiunii este mai pronuntata la viteze volumare mai mari: pentru viteza

volumard de 6 h ™, conversia scade de la 78,36 % pentru presiune de 60 atm, la 69,57 %, pentru

80 ’
J T=300°C
60
W LHSV=15h-1
10
LHSV=3 h-1
20 LHSV=6 h-1
0
60
80

Presiune, atm

presiunea de 80 atm.

Conversie, %

Fig. 3.9. Variatia conversiei naftalinei, cu presiunea si
viteza volumara, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O;

In figurile 3.10 - 3.11 este prezentata variatia randamentelor in tetralina, cis-decalini si trans-decalind cu
presiunea, la temperatura de 300 °C si viteze volumare cuprinse intre 1,5 si 6 h™, obtinute in reactia de
hidrogenare a naftalinei pe acelasi catalizator. Se observa ca o valoare crescuta a presiunii determina
scaderea randamentului in tetralind, scadere mai evidentd la valori mici ale vitezei volumare. De
asemenea, dublarea vitezei volumare de la 1,5 h™ la 3 h™ nu influenteaza semnificativ randamentul in
tetralind, in special la valori mai mari ale presiunii. De exemplu, la viteza volumara de 3h™, randamentul
in tetralind scade de la valoarea 66,44 % la 60 atm, la 62,96 % la 80 atm. Probabil cresterea vitezei
volumare si implicit a vitezei liniare a favorizat reducerea grosimii stratului limita si implicit a franarilor
difuzionale externe. Randamentul in trans-decalina si cis-decalind inregistreaza o scadere cu cresterea
presiunii, de la 11,65 % pentru 60 atm la 3,74 % pentru 80 atm 1n cazul trans-decalinei, si de la 3,45 %
pentru 60 atm, la 1,27 % pentru 80 atm, in cazul izomerului cis la temperatura de 300 °C si viteza
volumara 6 h™ ( fig. 3.11). Sciderea randamentului in (cis+trans)-decalini cu cresterea presiunii (de la
60 atm la 80 atm) se datoreazd probabil franarilor difuzionale generate si de aparitia fazei lichide la

80 atm, si este mai evidenta la izomerul trans.
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Fig. 3.10 Randamentul in tetralini, functie de presiune, Fig. 3.11 Randamentul in trans-decalini si cis-decalina
pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O; functie de presiune, pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O;

Cresterea presiunii la 80 atm contribuie la o mai buna adsorbtie a reactantilor la suprafata catalizatorului,
dar totodata favorizeaza reactiile de policondensare a naftalinei cu formare de precursori ai cocsului, care
se pot depune pe centrii activi ai catalizatorului. Rezultatele experimentale confirma faptul ca, la acest
nivel al presiunii (80 atm), viteza reactiei de hidrogenare a naftalinei si randamentele produsilor de reactie
sunt influentate negativ, comparativ cu presiuni mai joase, probabil datoritd depunerilor de cocs pe
catalizator. Desi la 80 atm scad randamentele in ambii izomeri cis si trans-decalina, remarcam faptul ca si
la presiune mai mare, randamentul in trans-decalina este mai mare decat pentru cis-decalina.

3.2.1.4. Influenta cobaltului si molibdenului asupra hidrogenadrii naftalinei

In studiul hidrogenarii catalitice a naftalinei s-a verificat si comportamentul Co si Mo, componente
catalitice ale sistemului tetrametalic din catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,Os. In acest scop s-a investigat
influenta catalizatorului CoMo/y-Al,O3, preparat in cadrul tezei, asupra hidrogenarii naftalinei la diferite
viteze volumare, la temperatura de 370 °C, presiunea de 60 atm, si raport molar hidrogen/naftalina 10/1.
Produsii de reactie obtinuti la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul CoMo/y-Al,O3 sunt: tetralina,
trans-decalina, cis-decalina, etilbenzen. Izomerul cis-decalina s-a obtinut in concentratie foarte mica, care
permite doar identificarea calitativa a acestuia.Variatia conversiei naftalinei cu viteza volumard pe
catalizatorul CoMo/y-Al,0O5 este redata in fig. 3.17. Se remarca faptul ca desi acest catalizator bimetalic
este activ in reactia de hidrogenare a naftalinei, el totusi are o influentd mai mica asupra conversiei
comparativ cu catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3: pentru aceeasi viteza volumard (1,5 h™), conversia
naftalinei este de 90,18 % la temperatura de 370 °C pe catalizatorul CoMo/y-Al,Os, in timp ce in prezenta
catalizatorului NiCoMoRe/y-Al,03, se inregistreazd o conversie aproape totalad (98,69 %), la temperatura
mult mai joasd, 300 °C. In figurile 3.18 - 3.20 sunt prezentate variatiile randamentelor in produsi de

reactie in functie de viteza volumara.
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Fig. 3.19 .Variatia randamentului in trans-decalini pe catalizatorul Fig. 3.20 Variatia randamentului in etilbenzen pe catalizatorul
CoMo/y-Al, 03 CoMo/y-Al,O3

Randamentele in etilbenzen si trans-decalina scad odata cu cresterea vitezei volumare, dar valorile acestor
randamente sunt totusi foarte mici. Astfel randamentul in etilbenzen scade de la 0,72 % pentru o viteza
volumara de 0,5 h™ 1a 0,64 % pentru viteza volumara de 1,5 h, iar randamentul in trans-decalini scade
de la 0,75 % pentru viteza volumara de 0,5 h? la numai 0,14 % pentru o viteza volumara de 1,5 ht
Prezenta in concentratii mici a etilbenzenului in amestecul de reactie evidentiaza ca in conditiile testate la
hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul CoMo/y-Al;O3, au loc si reactii de hidrocracare; procesul poate fi
favorizat si de aciditatea mare a acestui catalizator, pentru care se inregistreaza practic cea mai mare
valoare a aciditatii totale.

3.2.2. Catalizatorul PtPd/y-Al,O3

Utilizarea metalelor nobile la hidrogenarea hidrocarburilor aromatice este avantajoasa deoarece astfel de
catalizatori sunt activi la temperaturi relativ scazute si de asemenea pot minimiza limitarile
termodinamice specifice reactiilor exoterme, desfasurate in conditii de temperatura ridicatd. Dezavantajul
principal al catalizatorilor pe baza de metale nobile este toleranta scazuta la sulf /148/ precum si costul
mai ridicat. S-a avut in vedere testarea unui catalizator cu functie predominant hidrogenanta, al carui
suport (y-Al,O3) sa fie suficient de acid pentru a putea modifica particulele metalice (Pt), asfel incét
deficienta de electroni a acestora sd defavorizeze formarea legaturilor metal-S, in cazul prezentei
concentratiilor mici de compusi cu sulf in fractiunile petroliere. Prezenta celui de-al doilea metal,
paladiul, are rolul de a creste activitatea catalizatorului si a dovedit, de asemenea, o influentd pozitiva
fata de rezistenta la sulf, acest lucru fiind atribuit si unor schimbatri ale proprietatilor electronice /55, 149 -
152/. Hidrogenarea naftalinei s-a realizat la temperaturi cuprinse intre 230 si 270 °C, presiuni de 30 - 60

atm si viteza volumara 1,5 - 6 h™%, raport molar hidrogen/naftalind 10:1. Produsii de reactie detectati prin
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analiza GC-MS au fost: tetralina, trans-decalina si cis-decalina. Rezultatele obtinute au fost publicate in
lucrarea /157/.

3.2.2.1. Influenta temperaturii

Domeniul de temperaturd care a prezentat interes pentru acest catalizator, coroborat si cu ceilalti
parametri de reactie, a fost limitat la valoarea de 270 °C, deoarece la acest nivel de temperaturd conversia
naftalinei este foarte ridicatd (peste 95 %). Conversia naftalinei la presiunea de 30 atm si viteza volumara
de 3 h™! creste continuu pe tot intervalul de temperatura investigat (230 si 270 °C), influenta temperaturii
fiind mai pronuntatd la temperaturd mai joasa (fig. 3.22). Aceasta poate sugera faptul ca pentru acest

catalizator, reactia inversa de dehidrogenare cu formare de naftalind incepe sa devina importanta la
temperaturi mai mari de 250 °C.
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Fig. 3.22 Variatia conversiei naftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Variatia randamentului in tetralind cu temperatura a fost investigatd pentru diferite conditii de reactie.
Valorile cele mai reprezentative s-au obtinut pentru valori mai mici ale presiunii (30 atm), pe intervalul de
temperaturd studiat si sunt prezentate in figura 3.24. Cresterea temperaturii determind cresterea usoard a
randamentului in tetralind pe domeniul de temperaturd experimentat. Astfel, la temperatura de 230 °C,
randamentul in tetralina este 49 % si creste cu marirea temperaturii pana la cca. 51 % la 270 °C (fig.3.24).
In fig. 3.26 sunt prezentate variatiile randamentelor trans si cis-decalinei cu temperatura de reactie, la
hidrogenarea naftalinei la presiunea de 30 atm, pentru viteza volumara 3 h™. Se poate observa ca trans-
decalind se obtine in proportie mai mare comparativ cu izomerul cis: randamentul in trans-decalind este
de aprox. 35 % in timp ce randamentul in izomerul cis este de numai 10 %, pentru temperatura de 250 °C
(fig. 3.26). Randamentele pentru cei doi izomeri ai decalinei cresc cu cresterea temperaturii in intervalul

230 — 250 °C, dar mai mult pentru trans, in timp ce la temperaturi mai mari de 250 °C randamentele celor

doi izomeri nu sunt influentate semnificativ.
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Fig. 3.24 Randamentul in tetralina, Fig. 3.26. Randamentul in trans/cis-decalini,
functie de temperaturi pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; functie de temperaturi, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O4
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3.2.2.2. Influenta presiunii

Cresterea conversiei cu cresterea presiunii este datoratd faptului ca presiunea ridicata influenteaza
puternic si pozitiv reactiile de hidrogenare si negativ reactiile de izomerizare si cracare, ceea ce este in
acord cu alte studii din literatura /153/. Variatia conversiei naftalinei cu presiunea in reactia de
hidrogenare, la temperatura de 250 °C si viteza volumara 6 h™, este redati in fig. 3.28. Cresterea presiunii
pe intervalul 30 - 50 atm determina cresterea conversiei naftalinei, de la 89,72 % la 30 atm, la 95, 59 %
la 50 atm. Aceasta crestere a conversiei de aproximativ 6 %, la cresterea presiunii de la 30 la 50 atm, se

datoreaza adsorbtiei mai bune a naftalinei si hidrogenului 1n centrii activi ai catalizatorului.
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Fig. 3.28. Variatia conversiei naftalinei cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,

In fig. 3.29 este reprezentatd influenta presiunii asupra randamentului in tetralini la temperatura
de 250 °C si vitezd volumari de 6 h™. Randamentul in tetralina creste pronuntat in domeniul de presiune
30 — 40 atm, dar marirea presiunii de la 40 la 50 atm are ca efect o scadere relativ mica a randamentului
tetralinei (de la cca. 54 % la 53 %). Variatiile randamentelor izomerilor cis si trans ai decalinei in
functie de presiune sunt prezentate in fig. 3.30 si se observa ca pe tot domeniul de presiune investigat se
obtine preferential izomerul trans. La 250 °C si viteza volumari de 6 h'l, randamentul in trans-decalina
creste de la aproximativ 26 % la 33 %, pentru o crestere a presiunii de la 30 atm la 50 atm. Randamentul
in cis-decalind scade cu cresterea presiunii, de la 10,57 % la presiunea de 30 atm, la 8,44 % la 50 atm.
Valorile mici ale randamentului in cis-decalind fata de trans-decalina se datoreaza, probabil si in acest
caz, stabilitatii termodinamice mai ridicate a trans-decalinei, precum si reactiei de izomerizare a

cis-decalinei in trans-decalind, reactie favorizata si de functia acida a catalizatorului.
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Fig. 3.29. Variatia randamentului in tetralina Fig. 3.30. Variatia randamentului in cis/trans
cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3 decalini cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,

3.2.2.3. Influenta vitezei volumare

Asa cum era de asteptat, cresterea vitezei volumare a materiei prime duce la scaderea conversiei naftalinei
pentru domeniul de temperatura si presiune studiat. In fig. 3.31 este ilustratd influenta vitezei volumare
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asupra conversiei naftalinei, la 30 atm, 250 °C si raport molar hidrogen/naftalind 10/1. Pentru viteze
volumare de pand la 3 h™, conversia scade cu o panti relativ mica, de la aproximativ 94 % la 93 %. Panta

se accentueaza la valori ale vitezei volumare de 3 - 6 h™ iar conversia naftalinei scade, avand valoarea de

89,72 % la viteza volumara de 6 ht.
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Fig. 3.31. Variatia conversiei naftalinei cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os

Variatia randamentului in tetralind cu viteza volumard la 30 atm, 250 °C si raport molar
hidrogen/naftalind de 10/1 este prezentata in fig. 3.33. Se observa o scadere a randamentului cu o panta

relativ constanta, fapt care sugereaza ca la reducerea timpului de stationare in reactor, se diminueaza

ponderea reactiei de hidrogenare a tetralinei.
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Fig. 3.33. Variatia randamentului in tetralina Fig. 3.35. Variatia randamentului in trans/cis-
cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; decalini cu viteza volumara, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,

Randamentul in produsi total hidrogenati este mai mic comparativ cu randamentul tetralinei, in special la
viteze volumare mari ale materiei prime (6 h™), fig. 3.35. Se observa ca randamentele trans si cis-
decalinei sunt influentate de variatia vitezei volumare; astfel, randamentul in trans-decalind scade de la
aproximativ 35 % pentru presiunea de 30 atm si LHSV 1,5 h la cca. 30 % pentru viteza volumara 6 h™.
Randamentul in cis-decalind creste dupd o pantd mai mica, de la aproximativ 7,32 % la 10,57 %.
Raportul molar intre izomerii cis si trans decalini se modifica cu cresterea vitezei volumare: la 1,5 h ™
acesta este 1:5, insa la viteza volumara 6 h™', raportul devine aproximativ 1:3. Se evidentiaza astfel ca
reactia de izomerizare a cis-decalinei in izomerul trans, se intensifica la cresterea timpului de staionare
in reactor (randamentul trans decalinei este de aproximativ 35 % in timp ce randamentul cis-decalinei
este de numai 7 %, la temperatura de 250 °C, presiuneca de 30 atm si viteza volumard 1,5 h™).
Randamentul in decaline obtinut la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; este
semnificativ mai mare (15 % - 45 %) comparativ cu cel obtinut pe catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O;

(15 % - 20 %), fapt care dovedeste capacitatea mult mai ridicatd a componentelor Pt si Pd de a activa
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reactia de hidrogenare totald a naftalinei, deci implicit hidrogenarea tetralinei, mai stabila termodinamic

decat naftalina si comparabild ca stabilitate cu benzenul.

3.2.2.4. Studiul influentei catalizatorului PtPd/y-Al,0; partial dezactivat
la hidrogenarea naftalinei

Compusii cu sulf prezenti in fractiunile petroliere dezactiveaza catalizatorii de hidrogenare a
hidrocarburilor aromatice /154/. Catalizatorii utilizati la hidrogenarea hidrocarburilor aromatice
polinucleare sunt de asemenea dezactivati ca urmare a depunerii de cocs, care se formeaza prin
intermediul acestor hidrocarburi aromatice. In acest scop, in cadrul studiilor experimentale, catalizatorul
PtPd/y-Al;03 a fost mentinut in contact cu hidrogen si dimetildisulfurd dizolvata in hexan (1 % gr), pe o
durata de 120 de ore, la temperatura de 300 °C, presiunea 60 de atm si viteza volumara 1,5 h™. Dupi acest
timp, catalizatorul a fost utilizat la studiul procesului de hidrogenare a naftalinei, in vederea evaluarii
performantelor sale, la temperaturi cuprinse intre 280 si 350 °C, presiunea 40 - 60 atm, viteze volumare
1,5-6htsi raport molar Hy/naftalina egal cu 10/1.

Activitatea catalizatorului PtPd/y-Al,O3 partial dezactivat in reactia de hidrogenare a naftalinei a fost mai
mica comparativ cu catalizatorul proaspat. Astfel, din examinarea variatiei conversiei cu temperatura
(fig. 3.38) se constatd ci pe intervalul 280 - 310 °C, conversia naftalinei are valori mult mai mici (10 —
30 %), comparativ cu catalizatorul proaspat, pentru care conversia naftalinei are valori mai mari (peste
90 %), desi temperatura a fost mai scazuta in prezenta catalizatorului proaspat (230 - 270 °C).
Randamentul in tetralind este proportional mai mic la hidrogenarea naftalinei in prezenta de catalizator
partial dezactivat (fig.3.39). O constatare importanta este faptul cd in prezenta catalizatorului uzat,
randamentele in trans si cis decalind sunt mult mai mici (fig. 3.40) comparativ cu catalizatorul proaspat
(fig. 3.26). Astfel, la temperatura de 280 °C (fig. 3.40), se formezi cis si trans-decalind cu randamente
mai mici de 1 %; la temperaturi mai mari (310 °C), randamentele in decaline cresc doar pani la 3,5 %.
Trans-decalina se obtine in proportie mai mare decat cis-decalina, raportul molar cis: trans decalina fiind
de aproximativ 1: 2. Catalizatorul uzat favorizeaza deci mult mai putin hidrogenarea tetralinei, el avand

influenta mai importanta asupra hidrogendrii partiale a naftalinei, care este mai reactiva comparativ cu

tetralina.
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Fig. 3.38. Variatia conversiei naftalinei Fig. 3.39. Variatia randamentului in tetralina
cu temperatura, pe catalizatorul cu temperatura, pe catalizatorul
partial dezactivat PtPd/y-Al,O3 partial dezactivat PtPd/y-Al,O3
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Fig. 3.40. Randamentele in trans-decalina si cis-decalina cu temperatura,
pe catalizatorul partial dezactivat PtPd/y-Al,Os

In fig. 3.41 este ilustratd influenta vitezei volumare asupra conversiei naftalinei pe catalizatorul partial
dezactivat PtPd/y-Al,Os, la 40 atm, 260 °C si raport molar hidrogen/naftalind de 10/1. Comparativ cu
domeniul de variatie al conversiei naftalinei in conditii similare de reactie, pe catalizatorul proaspat
(fig. 3.32), unde conversia este aproape totala (peste 95 %), in cazul catalizatorului uzat (fig. 3.41)
conversia obtinuta in acelasi domeniu de viteza volumara (1,5 — 6h'1) are valori mult mai mici si scade
puternic odata cu cresterea vitezei volumare (de la 19,1 % la 2,84 %). Randamentul in tetralind scade
continuu cu cresterea vitezei volumare pentru catalizatorul partial dezactivat (fig. 3.42), iar valorile sunt
de asemenea mai mici decat cele obtinute pe catalizatorul proaspit. In stare partial dezactivati,
catalizatorul PtPd/y-Al,O3 favorizeaza practic doar hidrogenarea primului nucleu cu formare de tetralina

(fig. 3.42); izomerii cis si trans-decalind nu au fost detectati in aceste conditii de reactie (260 °C;
1,5-6 h; 40 atm).
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Fig. 3.41. Variatia conversiei naftalinei cu viteza volumara, Fig. 3.42. Variatia randamentului in tetralina cu viteza volumara,
pe catalizatorul partial dezactivat PtPd/y-Al,O; pe catalizatorul partial dezactivat PtPd/y-Al,O;

3.2.3 Catalizatorul Ru/y-Al,O3
Produsul de reactie principal la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul de Ru/y-Al,O3 a fost tetralina,

concentratiile cis-decalinei si trans-decalinei in amestecul de reactie fiind foarte mici, pe domeniul de

variatie a parametrilor studiati.
3.2.3.1 Influenta temperaturii
Conversia naftalinei creste cu cresterea temperaturii (fig. 3.44), de la valoarea 6,84 % la temperatura de

300 °C, la 20,15 % la 360 °C, la presiune de 60 atm, vitezd volumarda de 1,5 h si raport molar
H,/ naftalina egal cu 10/1.
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Fig. 3.44 Variatia conversiei naftalinei cu temperatura, pe catalizatorul Ru /y-Al,O;

Se remarcd deci conversiile mult mai mici obtinute la hidrogenarea naftalinei pe acest catalizator,
comparativ cu catalizatorii bimetalici studiati in cadrul tezei, fiind nevoie de temperaturd mai ridicatd
(pani la 360 °C) si timp de stationare in reactor relativ mare pentru a inregistra experimental conversii
concludente. Reactia de hidrogenare totali a naftalinei nu este practic favorizati in prezenta
catalizatorului Ru/y-Al,O3, insa reactia, desi este selectiva la nivelul parametrilor studiati, nu este
interesanta datoritd conversiilor relativ mici.

3.2.4 Catalizatorul RuSn/Al-HMS+y-Al,O3

S-a urmarit influenta adaosului unui alt metal (Sn), in conditiile in care catalizatorul pe baza de Ru nu a
condus la conversii satisfacatoare; in acelasi timp, s-a modificat si suportul catalizatorului cu silice
mezoporoasa. Rezultatele obtinute au fost publicate in lucrarea /156/.

3.2.4.1 Influenta temperaturii

Hidrogenarea naftalinei in prezenta acestui catalizator s-a realizat la temperaturile de 300 - 360 °C,
presiunea de 60 atm si vitezd volumara 1 h™". Conversia naftalinei este relativ scazuta si in prezenta
catalizatorului RuSn/Al-HMS+y-Al,Os, dar in aceleasi conditii de reactie (360 °C), acest catalizator
bimetalic a condus la obtinerea unor valori mai mari ale conversiei naftalinei (cca. 32 %), comparativ cu
catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O3 (15,76 %). Produsul principal de reactie este si in acest caz
tetralina; nu s-a inregistrat practic formarea decalinei in conditiile studiate, dar amestecul de reactie
contine cantitai mici de produsi de alchilare a naftalinei si tetralinei: 6-metiltetralina, 5-metiltetralina,
1-metilnaftalina, 5-etiltetralina, 2-etilnaftalina, 2-izopropilnaftalina, 2-metil-1-propilnaftalina.

Analiza comparativd a randamentului in tetralind la 60 atm, viteza volumard de 1 h™ si raport molar
hidrogen/materie prima 10/1, pe catalizatorul RuSn/Al HMS-yAl,03 si pe catalizatorul 0,8%Ru/y-Al,0s3,
este prezentatd in fig. 3.50. Se observi ci la 300 °C, randamentul in tetralini pe catalizatorul Ru-Sn/Al
HMS+y-Al,03 este de aprox. 2,5 mai mare comparativ cu randamentul obtinut la hidrogenarea naftalinei
pe catalizatorul Ru/y-Al,Os; astfel, randamentul in tetralina are valoarea de 6,48 % pentru catalizatorul
monometalic de Ru si de 16,41 % pentru catalizatorul bimetalic de Ru promotat cu Sn. in cazul in care
procesul se desfisoard la 360 °C, randamentul atinge valori de 20,15 % pentru Ru si de 26,73 % pentru
RuSn.
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Fig. 3.50 Variatia randamentului in tetralini cu temperatura, pe catalizatorul
RuSn/Al HMS+yALQ; si pe catalizatorul Ru/ y-Al,04

In figura 3.51 sunt prezentate randamentele tetralinei si ale derivatilor alchilati ai tetralinei si naftalinei, la
temperatura de 300 °C, presiunea de 60 atm, viteza volumara de 1 h™ si raport molar hidrogen/materie
prima 10/1, pe catalizatorul RuSn/Al HMS+yAl,03 Se observa ca randamentul in tetralina este de
aproximativ doua ori mai mare decat randamentul in derivati aromatici alchilati, obtinuti la hidrogenarea
naftalinei. Prezenta in amestecul de reactie a celor doua tipuri de derivati alchilati trebuie mentionata,
chiar daca randamentele acestor produsi sunt mici. Randamentul alchil naftalinelor este de aprox. doua ori
mai mare decat al alchil tetralinelor deoarece reactivitatea naftalinei in reactia de alchilare este mai mare
decat a tetralinei. Aparifia surprinzatoare a acestor compusi in procesul de hidrogenare a naftalinei s-ar
putea datora unor reactii de hidrocracare si alchilare, simultane si concurente, favorizate de acest tip de

catalizator.

=)

~

B Tetralina
@ Alchil tetraline
® Alchil naftalina

Randament in hidrocarburi, %
- 2]

[

Produsi de reactie

Fig. 3.51 Randamentul in tetralini si derivati aromatici pe catalizatorul
RuSn/Al HMS+yAl,O3

3.2.5 Catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O3

Catalizatorul NiMo/y-Al,O3 este mai mult utilizat pentru hidrodesulfurarea fractiunilor petroliere /2/, in
timp ce catalizatorul PtPd/y-Al,O3 este activ in reactia de hidrogenare a naftalinei. S-a studiat
hidrogenarea naftalinei in prezenta acestor doi catalizatori, dar in dublu strat, reducand la jumatate
volumul fiecarui catalizator utilizat; sistemul catalitic bistrat s-a realizat prin adaugarea de volume egale
ale celor doi catalizatori bimetalici, In zona centrald a reactorului, astfel incat materia prima si hidrogenul
parcurg mai intai stratul de NiMo/y-Al,O3 iar apoi fluxul care a parcurs primul strat vine in contact cu
catalizatorul de PtPd/y-Al,O3. Hidrogenarea naftalinei s-a realizat la temperaturi cuprinse intre 300 si

370 °C, presiuni de 60 - 80 atm si viteza volumara de 1,5, 3 si 6 h™", raport molar hidrogen/naftalini de
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10/1. Produsii de reactie obtinuti in reactia de hidrogenare a naftalinei identificati In GS-MS sunt:
tetralina, trans-decalina si cis-decalina.

3.2.5.1 Influenta temperaturii

Pe intervalul de temperaturd 300 - 320 °C conversia naftalinei creste cu o pantd de variatie mare
(fig. 3.56), iar la valori ale temperaturii mai mari de 320 °C conversia nu se modifica semnificativ odata
cu cresterea temperaturii; astfel, conversia la hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul in dublu strat a
variat de la aprox. 10 % la 300 °C la 95 % pentru temperatura 370 °C. Asadar cresterea temperaturii
incepand cu valoarea de 320 °C, compenseaza activitatea mai redusd la temperaturd mai joasd a acestui
sistem catalitic, inregistrandu-se conversii de aprox. 95 % pe domeniul de temperatura 320 - 370 °C.

Variatiile randamentelor in functie de temperatura sunt prezentate in figurile 3.57-3.58.
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Fig. 3.56 Variatia conversiei naftalinei cu temperatura,

pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O,
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Fig. 3.57 Variatia randamentului in tetralina cu temperatura, Fig. 3.58 Randamentul in cis/ trans-decalini functie de temperatura,
pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PdPt/y-Al,O; pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O5+PdPt/y-Al,O5
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Randamentul in tetralind creste cu o pantd mare de variatie pe intervalul de temperaturi 300 - 320 °C, de
la 14,94 % la 87,97 %, asemanator cu variatia conversiei naftalinei. Pentru valori ale temperaturii
cuprinse intre 320 si 370 °C, randamentul in tetralini scade usor, de la 87,97 % la 320 °C pani la valoarea
de 82,04 % la 370 °C. Randamentele in cis si trans-decalind au valori mici, cu un maxim de 2,64 % in
cazul cis-decalinei si 1,68 % pentru trans-decalini, la temperatura de 350 °C (fig. 3.58) si scad la
aproximativ jumdtate cu cresterea temperaturii la 370 °C. Randamentele mici in decaline pot evidentia
faptul ca temperatura ridicatd favorizeaza reactia de dehidrogenare a decalinei care se poate forma in
proces iar randamentul mai mic al trans-decalinei comparativ cu izomerul cis poate fi o dovada ca Ni si
Mo sunt favorabile formarii cis-decalinei.
3.2.5.2 Influenta presiunii

Variatia conversiei in functie de presiune este reprezentatd grafic in fig. 3.59. Conversia naftalinei

creste continuu cu cresterea presiunii, mai pronuntat la presiuni mai mari; astfel, conversia este de 97 % la

21



presiunea de 60 atm, temperatura de 350 °C, presiunea de 60 atm si viteza volumara 1 h™. 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 %. In fig. 3.60 este prezentati variatia randamentului in tetralind, in functie de presiune.
Randamentul in tetralina creste dupd o curba asemanatoare cu cea de variatie a conversiei naftalinei (de la
74,35 % la 40 atm, la 96,71 % la 60 atm), panta de variatie avand valori mici la presiuni de 40 - 50 atm si

mult mai mari la presiuni de 50 - 60 atm.

100 - 100
% - LHSV=1h? e 7 LHSV =1 h?
® 9 - T=350C g 90 - T=350°C
B8 g 85
[ [}
z 80 T 80
Q ]
Vo5 « 75
70 70 T T T T T )
35 40 45 50 55 60 65 35 40 45 50 55 60 65
Presiune, atm Presiune, atm
Fig. 3.59 Variatia conversiei naftalinei cu presiunea, Fig. 3.60 Variatia randamentului in tetralina cu presiunea,
pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PdPt/y-Al,O, pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PdPt/y-Al,O;

3.2.5.3 Influenta vitezei volumare

Conversia naftalinei scade de la 96,71 % pentru o viteza volumara de 1 h'l, la 92,72 % pentru o viteza
volumari de 3 h* (fig. 3.61), iar panta de variatie scade cu cresterea vitezei volumare, pe intervalul
studiat. in fig. 3.62 este reprezentati variatia randamentului in tetralind in functie de viteza volumara. La
cresterea vitezei volumare de la 1h™ la 1,5h™, randamentul in tetralina scade de la 96,71 % la 94,87 %, iar

la viteze volumare mai mari de pana la 3 h™', randamentul scade la 88,39 %, panta de variatie fiind

asemanatoare.
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Fig.3.61 Variatia conversiei naftalinei cu viteza volumara, Fig. 3.62 Variatia randamentului in tetralina cu viteza volumara,
pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PdPt/y-Al,O3 pe catalizatorul in dublu strat NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O5

Se poate deci, mentiona ca acest sistem catalitic bistrat NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al, O3 are activitate
satisfacatoare la temperaturi mai mari de 300 °C (conversii mai mari de 90 %), comparativ cu
catalizatorul PtPd/y-Al,O5 singur, care conduce la conversii de peste 90 % la temperaturi mai mici de
300 °C (230 -270 °C).

3.3. Rezultate experimentale obtinute la hidrogenarea 2-metilnaftalinei si a dimetilnaftalinei

S-a studiat comportarea la hidrogenare cataliticd a 2-metilnaftalinei si a dimetilnaftalinei (amestec de
izomeri), avand in vedere faptul ca gruparea metil, mai voluminoasa decat atomul de hidrogen, ar putea sa
influenteze nefavorabil adsorbtia la suprafata catalizatorului, din motive sterice; in acelasi timp, insa,
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gruparea metil contribuie la cresterea densitdtii de electroni la nucleul aromatic si astfel ar putea fi
favorizata adsorbtia nucleului la suprafata catalizatorului. Din influenta contrara a celor doi factori, cel
steric si cel electronic, rezultd comportarea metilnaftalinei la hidrogenare, comparativ cu naftalina. S-a
cercetat experimental hidrogenarea 2-metilnaftalinei si a dimetilnaftalinei pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os3,
deoarece acest catalizator a dat cele mai bune rezultate la hidrogenarea naftalinei. Experimentarile s-au
efectuat la temperaturi cuprinse intre 230 si 270 °C, presiuni de 30 - 50 atm si domeniul de viteze
volumare 1,5-6 h™.

3.3.1. Hidrogenarea 2-metilnaftalinei

3.3.1.1 Influenta temperaturii

Cresterea temperaturii are o influenta favorabila asupra conversiei 2-metilnaftalinei (fig. 3.64); astfel pe
intervalul 230 — 270 °C, la 30 atm si LHSV de 6 h™, se constatd o crestere a conversiei 2-metilnaftalinei,
de la aproximativ 76 % la 80 %.
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Fig. 3.64. Variatia conversiei 2-metilnaftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Produsii principali de hidrogenare sunt: 2-metiltetralind, 1-metiltetralind, 2-metil-cis-decalina,
2-metil-trans-decalina, 1-metil-cis-decalina si 1-metil-trans-decalina. Prezenta in amestecul de reactie a
izomerilor cu gruparea metil in pozitia 1 sugereaza ipoteza izomerizarii intermediarilor formati in diferite
etape ale reactiei, in conditiile de reactie invesigate. Trebuie mentionat si faptul cd puritatea
2-metilnaftalinei a fost de 97 %, in timp ce ranadamentele derivatilor 1-metilnaftalinei au fost mult mai
mari (chiar si peste 10 %). In conditiile de reactie studiate nu s-a obtinut 6-metiltetralini. Randamentul in
2-metiltetralind s-a mentinut aproape constant (cca. 31 %), in intervalul de temperatura 230 — 270 °C,
presiune 30 atm si viteza volumara 6 h™*. Conditiile de reactie studiate favorizeaza reactia de hidrogenare
a metiltetralinei formate la metildecaline, care se obtin cu randament total de cca. 37 %. Randamentul in
2-metil-cis-decalina descreste usor, de la 14,87 %, la 230 °C la 14,03 % la 25 °C (fig. 3.65), in timp ce
randamentul in 2-metil-trans-decalina creste de la 22,11 % la 22,93 %. Randamentul in 2-metil-cis-
decalina este mai mic decat in randamentul 2-metil-trans-decalind, rezultat care poate fi explicat si aici

prin stabilitatea termodinamica mai ridicatd a izomerului trans.
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Fig. 3.65. Variatia randamentelor in 2-metiltetralini, 2-metil-trans-decalini si
2-metil-cis-decalind cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Reactiile de hidrogenare a 2-metilnaftalinei sunt concurente cu reactiile de izomerizare, conducand si la
obtinerea izomerilor 1-metil-substituiti. Astfel, randamentele in acesti izomeri (fig. 3.66) sunt cuprinse
intre aprox. 2 si 6 %, produsul de hidrogenare partiald, 1-metiltetralina, obtinandu-se In concentratii mai
mici. Se remarca deci faptul cd 1-metiltetralina se obtine in proporfie mai mica comparativ cu
2-metiltetralina; acest rezultat experimental dovedeste faptul ca derivatii cu scheletul 2-metilnaftalinei au
accesibilitate mai ridicata in porii catalitici comparativ cu cei ai 1-metilnaftalinei, asa cum au semnalat
anterior si alfi cercetatori /158/. Astfel, randamentele in cis- si trans-1-metil-decalind sunt mai mici decat

in izomerii corespunzatori, cu gruparea metil in pozitia 2 i variaza usor cu cresterea temperaturii, pentru

ambii izomeri ai decalinei (fig. 3.66).
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Fig. 3.66. Variatia randamentelor in 1-metiltetralini, 1-metil-trans-decalina si
1-metil-cis-decalini cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

3.3.1.2 Influenta presiunii

Pentru determinarea influentei presiunii asupra conversiei 2-metilnaftalinei in reactia de hidrogenare, s-au
evaluat rezultatele obtinute in intervalul 30 - 60 atm, la temperaturi de 250 si 270 °C si viteza volumara
6 h™ (fig. 3.67). Cresterea presiunii la 270 °C determina cresterea conversiei 2-metilnaftalinei cu cca.
2,5 % (de la aproximativ 97 % pentru 30 atm, la 99,53 % la 60 atm).

T=270°C, LHSV= 6 h™" 94 T=250°C, LHSV =6 h"
. 100 x
5 . ~— Z 89
g / S
E 98 o 84
0 ‘»
ot g 79 /
96 . . . . : S
20 30 40 50 60 70 o 74 T T T 1
Presiunea, atm 20 30 40 50 60
Presiunea, atm

Fig. 3.67. Variatia conversiei 2-metilnaftalinei
cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O4
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Fig. 3.68. Variatia conversiei 2-metilnaftalinei
cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3



La temperaturd mai mica (250 °C), dar la aceeasi viteza volumard (6 h™), conversia 2-metilnaftalinei
creste mai pronuntat cu presiunea pe intervalul 30 - 40 atm, iar pentru valori mai mari ale presiunii
(fig. 3.68) cresterea este de cca. 5 %. Cresterea conversiei in conditiile experimentate atesta faptul ca
marirea presiunii pand la valoarea de 60 atm este favorabila rectiei de hidrogenare a 2-metilnaftalinei i
in mai mica masurad depunerilor de cocs care afecteaza activitatea catalizatorului.

Presiunea are o influentd favorabila mai mare asupra randamentelor in produsii de hidrogenare totala,
trans- si cis-2-metil-decalina (fig. 3.69). Produsul majoritar este 2-metil-trans-decalina, care se obtine cu
un randament de aproximativ 52 % la 50 atm; pe intervalul de presiune 30 - 40 atm randamentul creste
doar in micd masurd, in timp ce la presiuni mai mari de 40 atm, randamentul creste semnificativ.
Randamentul in izomerul 2-metil-cis—decalina este de aproximativ 4 ori mai mic decat pentru izomerul
trans si creste in micd masurd cu cresterea presiunii pe domeniul studiat. Presiunea ridicatd nu
influenteazd acumularea in amestec a produsului de hidrogenare partiala a 2-metilnaftalinei, fapt care
sugereaza cd presiunea in acest domeniu investigat favorizeaza si reactia de hidrogenare a metiltetralinei;

randamentul in 2-metiltetralind se mentine in jurul valorii de 10 %, in intervalul de presiune studiat (30 —
50 atm).
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Fig. 3.69. Randamentul in 2-metiltetralina, 2-metil-trans-decalina si Fig. 3.70. Randamentul in 2-metiltetralina 2-metil-trans/cis-decalina
2-metil- cis-decalina cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; Cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Influenta pozitiva a presiunii hidrogenului asupra formarii trans-2-metildecalinei poate fi explicatd si aici
prin stabilitatea termodinamicd mai mare a acestui izomer, comparativ cu izomerul cis. La temperatura
mai scizutd (250 "C) si la aceeasi viteza volumara (6 h™), randamentul in trans-2-metildecalini, care este
produsul majoritar de reactie, creste cu cresterea presiunii (fig. 3.70), dar pentru presiuni cuprinse intre 30
si 40 atm se obfin randamente mai mici pentru izomerul trans, comparativ cu randamentul in acelasi
izomer, obtinut la temperatura de 270 °C. Raportul molar cis: trans decalind este de aproximativ 1 : 3, la
presiunea de 50 atm. Randamentul pentru produsul de hidrogenare partiald, 2-metiltetralina, se mentine
relativ constant (cca. 30 %) pe intervalul 30 — 40 atm si creste cu cresterea presiunii, pe intervalul 40 — 50
atm (fig. 3.70). Efectul presiunii asupra reactiei de hidrogenare a 2-metilnaftalinei este prezentat si in
figurile 3.71 si 3.72, prin variatia randamentului in produsii rezultati in urma reactiei de izomerizare.
Produsul majoritar este l-metiltetralina, cresterea presiunii si a temperaturii determinand cresterea
randamentului in acest produs de reactie. Randamentele in cis si trans-1-metil-decalina inregistreaza o

crestere usoara cu presiunea pe domeniul studiat. Acest fapt s-ar putea datora scaderii vitezei de desorbtie
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a 2-metiltetralinei din porii catalizatorului, cu favorizarea

1-metiltetralina.

transformarii 2-metiltetralinei in izomerul
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Fig. 3.71. Randamentele in 1-metil-tetralini si 1-metil-trans/cis-decalind Fig. 3.72. Randamentele in 1-metil-tetralina si 1-metil-trans/cis-decalina

cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os, 1a 270 °C si 6 h™*

3.3.1.3 Influenta vitezei volumare

cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os, la 250 °C si 6 ht

Pe domeniul studiat (1,5 — 6 h™), la temperatura de 250 °C si presiunea de 30 atm, conversia

2-metilnaftalinei scade cu cresterea vitezei volumare, de la cca. 85 % pentru o viteza volumara de 1,5 h?

la aproximativ 78 % pentru o vitezi volumard de 6 h™ (fig. 3.73). Scaderea timpului de contact

influenteaza In mica masura randamentele produsilor de reactie derivati de la structura 2-metilnaftalinei

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

investigat: de la aproximativ 11 % la cca. 14 % pentru 2-metiltetraling, intre 34 % si 28 % pentru 2-metil-

trans-decalind si de la 26 % la cca. 22 % pentru 2-metil-cis-decalina.
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Fig. 3.73. Variatia conversiei 2-metilnaftalinei cu viteza volumari,

pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;
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Fig. 3.74. Randamentele in 2-metiltetralina
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volumari pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

T T
3 4,5
LHSV, h™'

6

7,5

Fig. 3.75. Randamentele in 1-metiltetralina
si 1-metil-trans/cis-decalina, functie de viteza
volumari pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os

Cresterea vitezei volumare (fig. 3.75) determinad in schimb scaderea mai pronuntatd a randamentelor

produsilor de hidrogenare 1-substituiti, rezultati ca urmare a unor reactii de izomerizare.
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randamentul in 1-metiltetraling, scade de la 5 % pentru viteza volumard 1,5 h™, la 3 % pentru viteza
volumara 6 h™; randamentele in 1-metil-cis si trans-decalind variaza asemanator (de la aprox. 9 % la cca.
5 %), raportul cis: trans 1-metildecalina fiind de 3: 4.

3.3.2. Rezultate experimentale obtinute la hidrogenarea dimetilnaftalinei

Dimetilnaftalina utilizata a fost achizitionata de la compania TCI (Tokyo Chemical Industry), sub forma
unui amestec de izomeri; furnizorul nu a precizat compozitia amestecului de dimetilnaftaline. Compozitia
determinatd prin analize GC-MS, utilizand biblioteca de date NIST, este urmatoarea:
-1,6-dimetilnaftalina: 29,75%

-2,6-dimetilnaftalina: 27,37%

-1,2-dimetilnaftalina + 2,7-dimetilnaftalina + 1,4-dimetilnaftalind + 2,3-dimetilnaftalina: 43,07%
Remarcam faptul ca prin metoda de analiza GC-MS utilizata, s-au determinat doar concentratiile totale
ale amestecului de (1,2 + 2,7 + 1,4 + 2,3)-dimetilnaftalina (43,07 %), timpii de retentie pentru acesti
izomeri fiind practic aceeasi. O situatie asemanatoare este semnalata si in literaturd /8/, unde prin analiza
unui amestec care contine dimetilnaftaline, se obtine doar concentratia totala a amestecului de izomeri
(1,4 +2,3 +2,7)-dimetilnaftalina.

Amestecul de izomeri ai dimetilnaftalinei a fost testat in procesul de hidrogenare cataliticd pe
catalizatorul bimetalic PtPd/y-Al,Os, la temperaturi cuprinse intre 230 si 270 'C, presiuni de 30 - 50 atm,
viteza volumard 1,5 - 6 h™ si raport molar hidrogen/dimetilnaftalind de 10/1. Produsii detectati prin
analiza GC-MS, rezultati prin hidrogenarea unui singur nucleu aromatic, au fost 2,6-dimetiltetralina,
1,6-dimetiltetralina, precum si amestecul izomerilor 2,7-; 1,2-; 1,4- si 2,3-dimetiltetralind (pentru care s-a
obtinut doar concentratia totald a amestecului acestor izomeri). Produsii rezultati prin hidrogenarea
ambelor nuclee aromatice au fost 1,6-dimetildecalina, 2,6-dimetildecalina precum si amestecul izomerilor
2,7-; 1,2-;1,4- si 2,3-dimetildecalina. Rezultatele obtinute au fost raportate in lucrarea /160/.
Dimetilnaftalinele pot fi hidrogenate partial sau total, forméand dimetiltetraline, care apoi se transforma in
decaline dimetilsubstituite. Compusul cu ponderea cea mai mare in amestecul de izomeri ai
dimetilnaftalinei este 1,6-dimetilnaftalina (29,75 %) care se hidrogeneaza partial la 1,6 dimetiltetralina si
total, la 1,6-dimetildecalina. Conform calculelor realizate de H. Hu si colaboratorii sdi /150/ dimensiunile
moleculare ale 2,6-dimetilnaftalinei (0,64 nm x 0,28 nmx 1,01 nm) sunt caracteristice formei eliptice si
favorizeaza adsorbtia preferentialda a acestui izomer pe centrii activi ai catalizatorului, comparativ cu
moleculele altor izomeri a caror structurd geometrica este mai neregulata. 2,6-Dimetilnaftalina a fost
hidrogenata partial la 2,6-dimetiltetralind si total, la 2,6-dimetildecalind. Alti izomeri prezenti in
amestecul initial sunt 2,7-; 1,2-;1,4- si 2,3-dimetildecalind, care conduc prin hidrogenare partiala si totala
la tetralinele si decalinele corespunzatoare. O alta posibilitate de transformare a dimetilnaftalinelor din
amestecul de reactie sunt reactiile de izomerizare ale dimetilnaftalinelor, dimetiltetralinelor sau
dimetildecalinelor. Procesul de izomerizare al dimetilnaftalinelor se bazeaza pe faptul cd gruparile metil

de pe nucleul aromatic migreaza relativ usor din pozitii a in pozitii § pe acelasi nucleu (izomer mai stabil
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termodinamic), dar mai greu de pe o pozitie B pe o alta pozitie B, sau de pe pozitia a pe o altd pozitie a
/159/.

3.3.2.1 Influenta temperaturii

Conversia dimetilnaftalinei inregistreaza o crestere mai pronuntata cu cresterea temperaturii in intervalul

230 — 250 °C (fig. 3.77), de la 63,14 % la 65,87 %, mentindndu-se 1in jurul valorii de 67 % pentru valori
mai mari ale temperaturii (250 — 270 °C).
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Fig. 3.77. Variatia conversiei dimetilnaftalinei cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os

in fig. 3.78 sunt prezentate variatiile cu temperatura ale randamentului in amestecul de dimetiltetraline si
ale randamentului in amestecul de dimetildecaline, obtinute la hidrogenarea fractiunii de dimetilnaftaline,
la presiunea 30 atm si viteza volumara 6 h™ /160/. Randamentul total in dimetiltetraline scade in intervalul

de temperaturd 230 — 250 °C si creste cu cresterea temperaturii in domeniul 250 - 270 °C. Randamentul

total maxim in dimetildecaline se obtine la 250 °C.
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Fig. 3.78. Variatia randamentului in dimetiltetralini Fig. 3.79. Variatia randamentului in dimetiltetraline cu temperatura,
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Fig. 3.80 Variatia randamentelor in dimetildecaline
cu temperatura, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

in figurile 3.79 si 3.80 sunt prezentate si variatiile randamentele fiecirui izomer detectat prin analiza
GC-MS 1in functie de temperaturd. Din fig. 3.79, rezulta ca in intervalul de temperatura 230 — 270 °C,
randamentul 1,6-dimetiltetralinei este de cca. 10 — 17 %, randamentul 2,6-dimetiltetralinei este aprox.
constant (15 %), in timp ce randamentul amestecului de izomeri (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetiltetralina

variaza intre 16 % si 27 %. Randamentele fiecarui izomer al dimetiltetralinei (fig. 3.79) nu se modifica
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semnificativ in intervalul 230 - 250 °C, in timp ce temperatura mai ridicatd (250 - 270 °C) determini

cresterea randamentului in amestecul de (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetiltetralina ca si in cazul

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

Se poate observa de asemenea (fig. 3.79), ci pentru valori ale temperaturii mai mari de 250 °C, cresterea

temperaturii favorizeaza procesul de hidrogenare a izomerilor (2,7+ 1,2 + 1,4 + 2,3)-dimetilnaftalina si a

1,6-dimetilnaftalinei (randamentele in tetralinele corespunzatoare cresc mai pronuntat la temperaturi de

peste 250 °C).
S-a demonstrat experimental cd, dintre cei zece posibili izomeri ai dimetilnaftalinei (v. cap. 1.3),
moleculele B,B disubstituite (2,6; 2,7 si 2,3 dimetilnaftalina) sunt moleculele cele mai putin voluminoase
/153/, ceea ce determind o selectivitate maritd fatd de produsii de hidrogenare totala, corespunzitori
acestora (2,3; 2,7 si 2,6-dimetildecalina). Produsii de reactie rezultati in urma hidrogenarii totale a
dimetilnaftalinelor sunt izomeri in care cele doud grupdri metil sunt legate atat la acelasi ciclu naftenic
(2,3; 1,2; 1,4-dimetildecalina) cat si la cicluri diferite (1,6; 2,7 si 2,6-dimetildecalina). Randamentele
tuturor izomerilor dimetildecalinei, obtinute in prezentul studiu (fig. 3.80), cresc pe intervalul de
temperatura 230 — 250 °C, au un maxim la 250 °C si scad cu cresterea temperaturii pe intervalul 250 —
270 °C. Scaderea randamentelor in dimetildecaline la valori mai mari ale temperaturii (peste 250 °C) s-ar
putea datora unor reactii concurente de izomerizare si de dehidrogenare.
3.3.2.2 Influenta presiunii

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

250 °C, viteza volumara 6 h™ si raportul molar 10/1 (fig. 3.81), s-a obtinut o valoare mare a conversiei
dimetilnaftalinei, de circa 75 % pentru presiunea de lucru cea mai ridicatd (50 atm), cresterea conversiei
dimetilnaftalinei fiind mai pronuntatd pentru presiuni mai mari de 40 atm; in intervalul 30 - 40 atm

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

20 T=250°C,LHSV=6h" 42 T=250°C,LHSV=6h"
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Fig. 3.81. Variatia conversiei dimetilnaftalinei Fig. 3.82. Variatia randamentului in dimetiltetralini
Ccu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os si dimetildecalini cu presiunea, pe PtPd/y-Al,O;

Randamentele totale in dimetiltetraline si dimetildecaline (fig. 3.82) cresc odata cu cresterea presiunii, la
250 °C si viteza volumara 6 h''; astfel, dimetilnaftalinele sunt hidrogenate total la dimetildecaline, cu
randamente de cca. 34 % - 40 %, iar dimetiltetralinele se obtin cu randamente mai mici (cca. 32 % -
37 %). Randamentele in izomeri ai dimetiltetralinei, obtinuti prin hidrogenare, prezinta o valoare maxima

la presiunea de 40 atm; cresterea presiunii la 50 atm determina scaderea randamentului in dimetiltetraline,
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aspect ce este mai evident la amestecul 2,7+2,3+1,2+1,4-dimetiltetralina si la 1,6-dimetiltetralina

(fig.3.83), in timp ce izomerul 2,6-dimetiltetralind are randament relativ constant (cca. 14 %).
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Fig. 3.83. Variatia randamentelor in dimetiltetraline Fig. 3.84. Variatia randamentelor in dimetildecaline
Cu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; Ccu presiunea, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3

Randamentul in amestecul 2,7+2,3+1,2+1,4-dimetildecalina inregistreaza o scadere cu cresterea presiunii,
pe intervalul 30 - 40 atm, urmata de o crestere semnificativa, pe intervalul 40 - 50 atm (fig. 3.84). Se
poate aprecia ca presiunea ridicatd (peste 40 atm) favorizeaza reactia de hidrogenare a dimetilnaftalinei la
dimetildecalind, valoarea cea mai mare a randamentului fiind atribuitd compusilor cu molecule mai putin
voluminoase, care pot fi usor adsorbite pe centrii activi ai catalizatorului.

3.3.2.3 Influenta vitezei volumare

Influenta vitezei volumare (1,5 - 6 h™) asupra conversiei dimetilnaftalinei (fig. 3.85) a fost investigata la
temperatura de 250 °C si presiunea de 30 atm. Odati cu micsorarea timpului de contact, conversia

dimetilnaftalinei a scizut semnificativ; astfel la 6 h™ conversia dimetilnaftalinei a fost de cca. 65 %.
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Fig. 3.85. Variatia conversiei dimetilnaftalinei cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Randamentul total in dimetiltetraline si, respectiv, dimetildecaline este influentat de viteza volumara
(fig. 3.86). Randamentul in produsi ai reactiei de hidrogenare partiala scade semnificativ cu cresterea
vitezei volumare (de la cca. 80 % la aprox. 50 %), indeosebi in intervalul 1,5 — 3 h, in timp ce
randamentul total in dimetildecaline inregistreaza un maxim pentru o viteza volumara de 3 h™. Scaderea

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

reactiilor inverse de dehidrogenare.
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Fig. 3.86. Variatia randamentului in dimetiltetralin si Fig. 3.87. Variatia randamentelor in dimetiltetraline
dimetildecalina cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O; cu viteza volumar3i, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,
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Fig. 3.88. Variatia randamentelor in dimetildecaline cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Din figura 3.87 rezultd o evolutie asemanatoare si pentru randamentele in izomerii de pozitie ai
dimetiltetralinei: pentru amestecul (2,7+2,3+1,2+1,4)-dimetiltetralina, randamentul scade de la
aproximativ 36%, la viteza volumara de 1,5 h? la aproximativ 23 % la 6 h™. Randamentul amestecului de
(2,7+2,3+1,2+1,4)-dimetildecalini la 250 °C, 30 atm si 1,5 h™* (fig. 3.88) este de aprox. 4 %, valoare mai
mica comparativ cu valoarea de peste 7 % obtinutd la vitezd volumard de 6 h'. Randamentul in
1,6-dimetildecalina si 2,6-dimetildecalind prezinta valori mai mici; cresterea vitezei volumare la 3 h't
duce la cresterea randamentului in 1,6-dimetildecalind si 2,6-dimetildecalina de la aproximativ 2 % la

peste 6 % pentru 2,6-dimetildecalina si la peste 8 % pentru 1,6 dimetildecalina.

3.3.3. Prezentarea comparativa a rezultatelor obtinute experimental la hidrogenarea naftalinei,

2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinei, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3

In continuare se prezinta comparativ rezultatele obtinute la hidrogenarea celor trei hidrocarburi
aromatice, pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os3, in intervalul de temperatura 230 - 270 °C, presiune 30 - 50 atm,
raport molar hidrogen/materie prima 10/1 si viteza volumara: 1,5 — 6 h. In cazul celor trei hidrocarburi,
conversiile cresc cu cresterea temperaturii §i presiunii i scad cu cresterea vitezei volumare. Pe toate
aceste domenii de variatie a parametrilor investigati (fig. 3.89, 3.90 si 3.91), conversiile descresc in
ordinea: naftalind > metilnaftalind > dimetilnaftalina. Astfel, din fig. 3.89, se constatd ca pentru presiune
si viteza volumara constante, conversia maxima este de cca. 93 % pentru naftalina, 80 % pentru
metilnaftalind si de numai 70 % 1n cazul dimetilnaftalinei. Cresterea presiunii in intervalul 30 - 50 atm are
ca efect cresterea conversiilor celor trei hidrocarburi, efectul fiind mai pronuntat in cazul metilnaftalinei si
dimetilnaftalinei (fig. 3.90). Scaderea conversiei cu cresterea vitezei volumare este mai pronuntatd in

cazul dimetilnaftalinei comparativ cu metilnaftalina si naftalina (fig. 3.91); acest mod de comportare arata
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ci in cazul naftalinei pentru care conversia este mai mare, peste 90 % la temperatura studiati (250 °C),
cresterea timpului de contact nu conduce la influentd mare asupra conversiei; in cazul dimetilnaftalinei

cand conversiile sunt mai mici, influenta timpului de reactie asupra conversiei este mult mai vizibila.
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Fig. 3.89. Variatia comparativa a conversiilor naftalinei,
metilnaftalinei si dimetilnaftalinei cu temperatura,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3

Fig. 3.90. Variatia comparativi a conversiei naftalinei,
2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinei cu presiunea,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O3
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Fig. 3.91. Variatia comparativa a conversiei naftalinei, 2-metilnaftalinei si dimetilnaftalinei,
cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,

In figurile 3.92 - 3.97 sunt prezentate comparativ variatiile randamentelor in tetraline, respectiv decaline,
cu variatia temperaturii, presiunii §i vitezei volumare, la hidrogenarea naftalinei, metilnaftalinei si
dimetilnaftalinelor. In concordanti si cu sensul de variatie a conversiei, se poate observa ¢ randamentele
cele mai mari se obtin in cazul naftalinei. Astfel, in domeniul de temperatura 230 — 270 °C, randamentul
in tetralind este de 50 — 60 % in cazul hidrogenarii naftalinei, in timp ce randamentele in tetralinele
obtinute la hidrogenarea metilnaftalinei si dimetilnaftalinei difera relativ putin si sunt de aprox. 32 — 37 %
(fig. 3.92). Randamentul in decaline (fig. 3.93) obtinut la hidrogenarea naftalinei si metilnaftalinei are
valori asemanatoare (40 — 44 %), in timp ce la hidrogenarea dimetilnaftalinei randamentul in

dimetildecaline inregistreaza valori mai scazute (30 — 33 %), in acelasi domeniu de temperatura.
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Fig. 3.92. Variatia comparativa a randamentelor in tetralina,
metiltetraline si dimetiltetraline cu temperatura,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Fig. 3.93. Variatia comparativa a randamentelor in decalina,
metildecaline si dimetildecaline cu temperatura,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;
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Fig. 3.94. Variatia comparativi a randamentelor in tetralina,
metiltetraline si dimetiltetraline cu presiunea,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O,

Fig. 3.95. Variatia comparativa a randamentelor in decalina,
metildecaline si dimetildecaline cu presiunea,
pe catalizatorul PtPd/y-Al,O4
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Fig. 3.96. Variatia comparativi a randamentelor in tetralina,
metiltetraline si dimetiltetraline
cu viteza volumari, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Fig. 3.97. Variatia comparativi a randamentelor
in decalini, metildecaline si dimetildecaline
cu viteza volumara, pe catalizatorul PtPd/y-Al,O;

Scaderea conversiei si implicit a randamentelor pe masurd ce creste numarul de grupari metil se poate
datora difuziei mai slabe a moleculelor la centrii activi ai catalizatorului in cazul moleculelor mai
voluminoase. Desi grupdrile metil contribuie Intr-0 anumitd masura la cresterea densitatii de electroni la
nucleul aromatic, fapt care ar fi putut sd aiba un rol pozitiv asupra formarii interactiunilor/legéaturilor cu
valentele libere ale metalelor catalizatorului, rezultatele experimentale demonstreaza totusi ca factorul
difuzional are o contributie mai insemnata in acest proces catalitic complex al hidrogenarii naftalinei si
metilnaftalinelor.
4. CALCULE CINETICE

Calculele cinetice au fost realizate pentru rezultatele experimentale obtinute la hidrogenarea naftalinei pe
catalizatorul bimetalic PtPd/y-Al,O3; care a prezentat performantele cele mai bune la hidrogenare, in
domeniul de temperatura 260 - 350 °C, la presiunea 40 - 80 atm, pentru trei valori ale vitezei volumare:
1,5 ; 3 si 6 h™. Calculele cinetice s-au efectuat considerand natalina in fazi gazoasa in domeniul de
parametri experimentati. Remarcam faptul ca studiile din literaturd care abordeaza si calcule cinetice la
hidrogenarea naftalinei, considera naftalina in faza gazoasa /110, 128, 131-133, 155, 158/. S-au luat in
considerare urmatoarele transformari: hidrogenarea naftalinei la tetralind; hidrogenarea tetralinei la trans-
decalina; hidrogenarea tetralinei la cis-decalind; izomerizarea cis-decalinei la trans-decalina.

Pentru mecanismul de reactie, s-a folosit modelul Langmuir-Hinshelwood. S-a considerat ca H, se
adsoarbe pe alt tip de centrii activi care pot sa difere prin aciditate, comparativ cu centrii activi pe care se

adsorb naftalina, tetralina, cis-decalina si trans-decalina /21/. Succesiunea reactiilor este urmatoarea:
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KN
N +1 =——= N\ @ Unde N=naftalina,

KHZ
2 @ T= tetralina;
Kot
NI+ 4 Hb K T - 4 3 cisD = cis-decalina,
Ty + 6H) — 2 = transDy : 6f 4 .
Kyt rans @) tansD= trans-decalina,
T4 + 6HI ——= cisDi + 60 B , . ,
) Keisp-transi NA=naftalina adsorbita pe catalizator,
cisDA —_— transDA (6)
Ky trans-DA= trans-decalina adsorbita pe catalizator,
TN ==—== T + 4 @) k
Krans 1o — 15— i sothita 1 1 "
transDi D e ransD + A (8 Ccis-DA= cis-decalina adsorbita pe catalizator.
Ke i e Ao i
cisDI1 D e cisD + A (o) HA= hidrogenul adsorbit disociati.

Etapele (1,2,7,8,9) reprezintd adsorbtia - desorbtia reactantilor si a produsilor de reactie pe centrii activi A
si o, procesul fiind reversibil.
Ecuatiile (3,4,5,6) reprezintd etapele care conduc la cei trei produsi de reactie; sunt etapele determinante
de viteza.

4.1 Modelul cinetic al reactiei de hidrogenare a naftalinei
Ecuatiile vitezelor de reactie pentru reactiile de hidrogenare si izomerizare, precum si constantele de

echilibru pentru adsorbtia hidrogenului, tetralinei, trans-decalinei si cis-decalinei sunt urmatoarele:

™-1T = kN—TCNACI‘-LIB (10)
Tr_transp = KT—transp CTACI-616 (11)
Tr—cisp = Kr—cispCraChe (12)

TcisD—transD = k cisD—transD CcisDA —k transD—cisD CtransDArcisD —transD

Ctranspa
= keisp-transp (Ceispa — ﬂ) (13)

Kech
La echilibru:
, kN CNA
v = KnPnCa — knChns Ky = k- ;o v =ky|pnCa Ky ; Cna = KnpnCa
N N
2 12 ki 2 CI?I9 2 2
Tz = Ku2Pu2Cd — ku2Crigs Knz = 77— 5 Thz = k2 | Pu2Ch — Tk Chio = Kn2bn2Ch
H2 H2
— ! ro_ k',[' _ 1 _ pTCA _
rp = kpCrp — keprCa; Kr = E ; ' = kp(KrCra — prCa); Cra = KL T KrprCy
T
— L/ Ll _ kt’rransD ]
TtransD = ktransD CtransDA - ktransttransD CA , KtransD - k— ’
transD
I} ptransDCA
Ttransd = Keransp (KtransD Ctranspa — Ptransp CA); Ctranspa = 77— = KtranspPeranspCa
transD

!
K' _ kcisD i
cisD — Koor '
cisD

— ! .
TeisD = kcis cisDA — kcistcisD CA ’
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Pcis-p CA

—_— ! . — —

TcisD = kcis (KcisccisDA — DPcisp CA) , CcisDA - 7 = K¢ispPcisp CA
cisD

Bilantul centrilor activi este reprezentat prin ecuatia:

Copn = Cp+ Cya+ Cra+ Cyp + Crrans-pa + Ceis—pa

Cop = Cg + Chp

COA = CA + KNPN CA + KTpTCA + KtransttransD CA + KcidecisD CA

COA
- ( 1+ KNpN + KTpT + KtransttransD + KcistcisD )

Ca (15)

1/2_1/2
Cop = Cp + KHé pH/Z Co

Cop
= 1/2_1/2 (16)

1 +KH2 H2

Co

Prin simplificarea ecuatiilor s-au obtinut urmatoarele trei relatii care exprima viteza de reactie in functie

de constantele de adsorbtie la echilibru:

K KZ 2
ruor = ky_r S TE NB2PNPH2 17
(1 + KHZ pHZ ) ( 1+ KNPN + KTpT + KtransttransD + KcistcisD )
K2 Krprpir
TT—transp = KT—transp 1/2_1/2¢ (18)
(1 + KHz pyz ) ( 1+ KNpN + KTPT + KtransttransD + KcispcisD )
Kii2 Krprpiie
YT—cisD = kT—CiSD 1/2_1/2 6 (19)
(1 + KHZ sz ) ( 1+ KNPN + KTPT + KtransttransD + KcispcisD )
KcistcisD
TeisD— =keisp_ 20
cisb-transb clsb-transb ( 1+ KNPN + KTpT + KtransttransD + KcispcisD ) ( )
K,
( KcistcisD _ tran;(DptransD
ech (20)

Tetsp~cransp = Ketsp~eransp (1+ Kypn + Krpr + KeranspPtransp + KeisPeisp )
pi = presiunea partiala a componentilor,

kn.T= constanta de viteza pentru reactia de hidrogenare a naftalinei la tetralina,
Kt.transp=CONstanta de viteza la hidrogenarea tetralinei la trans-decalina,

Kt.cisp=constanta de viteza pentru reactia de hidrogenare a tetralinei la cis-decalina,
Keisp-transp=constanta de viteza pentru reactia de hidrogenare a cis-decalinei la trans-decalina,
Kn=constanta de echilibru pentru adsorbtia naftalinei,

Knz= constanta de echilibru pentru adsorbtia hidrogenului,

Kr=constanta de echilibru pentru adsorbtia tetralinei,

Kiransp= constanta de echilibru pentru adsorbtia trans-decalinei,

Kcsp=constanta de echilibru pentru adsorbtia cis-decalinei.

Kech=constanta de echilibru a reactiei de izomerizare a cis-decalinei la trans-decalina.
Constantele de viteza de reactie kn.t, Kt-transps KT-cisD, Keisp-transp SUNt descrise de relatia Arrhenius:
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in care Ag este factorul pre-exponential Arrhenius, Ea este energia de activare, T - temperatura,

ai

ki = Aoi.exp< RT

R - constanta generala a gazelor ideale.

Tabel 4.1. Mirimi termodinamice de baza ale trans-decalinei si cis-decalinei /126/

)i =3,4,5,6. 21)

Trans-decalina Cis-decalina
AHP 556 JImol -1,824-10° -1,691-10°
AGR 05 Mol 7,348 - 10° 8,587 - 10
o (J/mol'K) -97,67 -112,5
B (J/mol'K) 1,045 1,118
¥ (J/mol-K) -5,476 - 10™ -6,607 - 10
8 (J/mol'K) 8.981-10° 1,437 - 107
2.7 T T T T T
2.65[ -
2.6 -
255 -
- 25 -
E 245 -
= 241 -
235 -
23 -
225 -
2'21.6 1.;35 1.r7 1.r75 1.r8 1.r85 1.9
UT (UK) x10°

Fig. 4.1. Variatia logaritmului constantei de echilibru in functie de 1/T pentru
reactia de izomerizare a cis-decalinei la trans-decalina

4.3. Rezultate obtinute

Metoda celor mai mici patrate s-a utilizat la estimarea parametrilor modelului cinetic, atat pentru reactia
de hidrogenare a naftalinei la tetralind, hidrogenarea tetralinei la decalind, cat si pentru izomerizarea
cis-decalinei in trans-decalind. Aceasta constd in minimizarea unei functii obiectiv (functie de eroare a
modelului) definitd ca suma patratelor diferentelor dintre valorile conversiei/randamentului, masurate

experimental si cele calculate pe baza modelului cinetic propus:

SSE = z(yexp - Ycalc)2

O evaluare a coreldrii datelor experimentale cu modelul cinetic propus, este reprezentatd grafic in figurile

(41)

4.2, 4.3 si 4.4. Valorile estimate prin calcul si valorile experimentale pot fi considerate apropiate.
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Fig. 4.2.Valorile calculate ale conversiei
naftalinei comparativ cu valorile experimentale

Fig. 4.3.Valorile calculate ale randamentului
in tetralinii comparativ cu valorile experimentale

Randament in trans-decaliné calculat

o -+ 1 1 1 1

Randament in trans-decalini experimental

Fig. 4.4.Valorile calculate ale randamentului in trans-decalina
comparativ cu valorile experimentale

Tabel 4.3. Parametrii modelului cinetic

Parametrul Valoarea
Ag; [ mol'sTkg™] 3,406

Aw [ molsTtkg™] 2,763

Aps [molstkg™] 0,2621
Ags [molstkg™] 0,8435

Es [kImol™] 15,52

E, [kimol™] 17,48

Es [kiJmol™] 52,04

Es  [kImol’] 65,44

Ky [bar?] 71,89 - 107
Kuo  [bar’] 10,28 - 107
Ky  [bar'] 20,25 - 107
Kiranso [bar™] 60,11 - 10°
Keso [bar’] 8,744 - 107

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

la cis - decalina (52,04 kJ/mol) sunt mai mici decat valorile publicate de Resasco si colaboratorii /129/
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care au obtinut prin modelare valori de 141 kJ/mol pentru hidrogenarea tetralinei la izomerul trans si
respectiv 117 kJ/mol in cazul hidrogenarii la cis-decalind, in conditiile in care factorii pre-exponentiali au
valori apropiate. Aceste valori publicate in studiul /129/ sunt oarecum surprinzatoare, tinand seama ca
randamentul trans-decalinei obtinut de acesti autori ajunge la valori de cca. trei ori mai mari decat
randamentul cis-decalinei; autorii stabilesc ca randamentul mai mare al trans-decalinei comparativ cu
izomerul cis este sustinut de energia de activare a reactiei de izomerizare a cis - decalinei in izomer trans,
care este mai micd (98 kJ/mol) decat pentru hidrogenarea tetralinei in cei doi izomeri ai decalinei. Energia
de activare obtinutd de noi pentru izomerizarea cis-decalinei in trans-decalina (65,44 kJ/mol) este mai
mare decat pentru hidrogenarea tetralinei la decaline, dar mult mai mica decat cea obtinuta de Resasco
(98 kJ/mol) in lucrarea /129/. Energia de activare calculatd in tezd pentru hidrogenarea naftalinei la
tetralina (15,52 kJ/mol) este mai mica decat energiile de activare ale reactiilor de hidrogenare a tetralinei
la cis si trans-decalind, fapt care este Tn concordanta cu reactivitatea mai mare a naftalinei comparativ cu
tetralina.
5. CONCLUzII

1. S-a urmarit influenta naturii si structurii sistemelor catalitice, precum si a parametrilor de operare, prin
sintetizarea si testarea unor catalizatori, activi la hidrogenarea naftalinei si a metilnaftalinelor, pe
suporturi de vy-Al,03 sau silice mezoporoasa tip HMS: CoMo/y-Al,03; NiCoMoRe/y-Al,Og;
PtPd/y-Al,O3; NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O3 (in  sistem bistrat catalitic); Ru/y-Al,Oz;  Ru-Sn/Al-
HMS+AI,03. Din rezultatele obtinute la caracterizarea catalizatorilor se evidentiaza urmatoarele:
a. Catalizatorul cu cea mai mare aciditate este catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O3 (72,58 meg/cm?),
urmat de catalizatorul bimetalic CoMo/y-Al,Os (62,77 meg/cm®) si de NiCoMoRe/y-Al,O3
(30,65 meq/cmz). Catalizatorul cu cea mai micd valoare a tariei acide a fost PtPd/y-Al,O3
(19,85 meg/cm?).
b. Catalizatorul cu cea mai mare concentratie a centrilor acizi tari, raportata la unitatea de suprafata, este
catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O; (43,28 meg/cm?), iar apoi catalizatorul CoMo/y-Al,O3
(23,54 meg/cm?).
c. Cel mai mare volum de pori corespunde catalizatorului PtPd/y-Al,O3 (860 mm?/g), cu o valoare dubla
fata de catalizatorul RuSn/Al-HMS+y-Al,03 (409 mm?/g) urmat de catalizatorul monometalic Ru/y-Al,03
(628 mm®/g), catalizatorul tetrametalic NiCoMoRe (342 mm?®/g) si catalizatorul bimetalic NiMo/y-Al,O5
(336 mm?3/g). Cea mai mica valoare a volumului porilor a fost inregistrata pentru CoMo/y-Al,O3
(164 mm?/g).
d. Catalizatorul cu cel mai mare diametru mediu al porilor este monometalic pe suport de alumina
Ru/y-Al,03 (72,25 A) urmat de catalizatorul bimetalic pe suport de alumina PtPd/y-Al,O3 (62,54 A), si
catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,03 (43,10 A). Valoarea cea mai mici a diametrului porilor s-a inregistrat in
cazul catalizatorului CoMo/y-Al,O3 (32,68 A). Toti catalizatorii au diametre de pori in domeniul
mezoporilor (> 20 A).
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e. Cea mai mare suprafatd specificd o prezinta catalizatorul RuSn/Al-HMS+y-Al.Os (411,907 m’/g),
urmat de catalizatorul PtPd/y-Al,O5 (407,032 m?/g). Catalizatorul bimetalic NiMo/y-Al,Os are suprafata
specifica de 2 ori mai mare decat catalizatorul bimetalic CoMo/y-Al,O3. Catalizatorul tetrametalic
NiCoMoRe/y-Al:Os are o suprafatd specificd (248,9 m?%g) cu valoare apropiata de cea a catalizatorului
monometalic Ru/y-ALOs (255,297 m%/q).

2. Catalizatorul NiCoMoRe/y-Al,O3 a fost testat la hidrogenarea naftalinei in urmatoarele conditii:
temperatura de 280 - 350 °C, presiunea de 60 - 80 atm si viteza volumara 1,5 - 6 h™. Conversia cea mai
mare (98 %) s-a obtinut la temperatura de 300 °C, viteza volumara 1,5 h™ si presiune de 60 atm. Curbele
de variatie a conversiei in functie de temperaturd prezinti maxim la 300 °C, iar tendinta de scidere a
conversiei naftalinei la temperaturi mai mari de 300 °C se poate datora intensificarii reactiilor inverse de
dehidrogenare a tetralinei si decalinei. Hidrogenarea naftalinei decurge cu formare preponderent de
tetralina (cca. 80 % la 300 °C si viteza volumara 1,5 h™), cu un randament de aprox. trei ori mai mare
decat randamentul in decalina (trans+cis). Dintre izomerii decalinei predomind izomerul trans, atit
datorita stabilitdtii termodinamice mai mari comparativ cu izomerul cis, cat si datoritd functiei acide a
catalizatorului care favorizeaza izomerizarea cis-decalinei in izomerul trans, in conditiile studiate.
Formarea trans-decalinei este favorizata si de cresterea timpului de contact, care are ca efect izomerizarea
unei fractiuni din cis-decalina formati in etapa primara a hidrogenarii naftalinei. Rezultatele
experimentale confirma faptul ca la presiuni ridicate (80 atm), viteza reactiei de hidrogenare a naftalinei
si randamentele produsilor de reactie sunt influentate negativ, comparativ cu presiuni mai joase, probabil
datoritd depunerilor de cocs pe catalizator.

3. S-a investigat influenta catalizatorului CoMo/y-Al,O3; asupra hidrogenarii naftalinei in scopul
verificarii comportamentului Co si Mo, componente catalitice ale sistemului tetrametalic din catalizatorul
NiCoMoRe/y-Al,O3. Catalizatorul CoMo/y-Al,O3 are ca efect cresterea in mai mica masura a conversiei
naftalinei si obtinerea unui randament mai mare de tetralind, concomitent cu obtinerea unui randament
mai mic de decalind, comparativ cu catalizatorul care contine in plus nichel si reniu. Aceastd comportare
poate fi atribuita efectului catalitic mai pronuntat al Ni asupra hidrogendrii in ambele etape a nucleelor
aromatice din naftalina, comparativ cu Co si Mo si reactivitatii diferite ale celor doud nuclee aromatice.
Formarea unor hidrocarburi aromatice cu catend diferitd de a naftalinei in prezenta catalizatorului
CoMo/y-Al,03 se poate datora aciditatii mai mari a acestui catalizator, raportata la suprafata sa specifica.
4. Catalizatorul PtPd/y-Al,O3 a condus la conversii mari ale naftalinei (peste 95 %), la temperatura de
reactie mai mica. Cresterea temperaturii determina cresterea randamentului in tetralina pe tot domeniul de
temperatura studiat (230 si 270 °C). Randamentul in decaline este relativ mare (15 % - 60 %, predominant
izomer trans), fapt care dovedeste capacitatea ridicatd a componentelor Pt si Pd de a activa reactia de
hidrogenare totala a naftalinei, deci implicit hidrogenarea tetralinei, mai putin reactiva decat naftalina. Pe
tot domeniul de presiune investigat (30 - 50 atm) se obtine preferential trans-decalina al carei randament

creste cu marirea presiunii, in timp ce randamentul 1n cis-decalind scade.
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5. Activitatea catalizatorului PtPd/y-Al,O3 partial dezactivat (in contact cu dimetildisulfurd) in reactia
de hidrogenare a naftalinei a fost mai micd comparativ cu catalizatorul proaspat. Catalizatorul partial
dezactivat favorizeazd mult mai putin hidrogenarea tetralinei, el avand influentd mai importanta asupra
hidrogenarii partiale a naftalinei, mai reactivd la hidrogenare decat tetralina. Conversia obtinutad la
hidrogenarea naftalinei pe catalizatorul proaspat a fost aproape totalda (peste 95 %), in timp ce pentru
catalizatorul partial dezactivat conversia a avut valori mult mai mici (cca. 30%) si a fost influentata
puternic de cresterea vitezei volumare.

6. Conversiile obtinute la hidrogenarea naftalinei pe catalizator de Ru/y-Al,O3 sunt mai mici comparativ
cu catalizatorii bimetalici studiati in cadrul tezei, fiind nevoie de temperaturi ridicati (360 °C) si vitezi
volumara mica (1,5 h™), pentru a inregistra conversii de cca 20%. Produsul de reactie principal obtinut la
hidrogenarea naftalinei pe catalizator de Ru/y-Al,O3; a fost tetralina, concentratiile cis-decalinei si
trans-decalinei in amestecul de reactie fiind mici (Sub 1 %).

7. La investigarea catalizatorului RuSn/Al-HMS+y-Al,O3 s-a urmarit influenta adaosului de Sn, precum
si a modificarii aciditatii suportului, la hidrogenarea naftalinei. In aceleasi conditii de reactie, acest
catalizator bimetalic a condus la obtinerea unor valori mai mari ale conversiei naftalinei (cca 32 %),
comparativ cu catalizatorul monometalic Ru/y-Al,O3 (15,7 %). Produsul principal de reactie este si in
acest caz tetralina; nu s-a inregistrat practic formarea decalinei in conditiile studiate, dar amestecul de
reactie contine produsi de alchilare a naftalinei si tetralinei, datoritd unor reactii de hidrocracare si
alchilare, simultane si concurente, favorizate de acest tip de catalizator.

8. S-au studiat conditiile optime de reactie pentru hidrogenarea naftalinei, in cazul in care se reduce la
jumatate stratul de catalizator de PtPd/y-Al,O3; si se inlocuieste cu un strat de catalizator de
NiMo/y-Al,O3. Pentru a realiza aceleasi conversii (peste 90 %), temperatura la hidrogenarea naftalinei pe
sistem catalitic bistrat NiMo/y-Al,O3+PtPd/y-Al,O3 trebuie sa fie cu aprox. 100 grade mai mare decat
pentru catalizatorul monostrat PtPd/y-Al,O3. Hidrogenarea naftalinei pe strat dublu de catalizator este
insd mai selectiva, rezultand tetralina cu randament de cca 90 %, in timp ce catalizatorul monostrat
PtPd/y-Al,O3 conduce la randamente in tetralina de maxim 50 %.

9. Din analiza comparativa a performantelor catalizatorilor studiati pentru hidrogenarea naftalinei rezulta
urmatoarele:

a. Catalizatorul cel mai activ este PtPd/y-Al,Os, pentru care se obtin conversii mai mari de 90 %, in
domeniul de temperaturd 230 - 270 °C. Conversii ale naftalinei mai mari de 90 % s-au obtinut si pentru
catalizatorul de NiCoMoRe/y-Al,O3 dar la temperaturi situate in intervalul 280 - 350 °C in timp ce
pentru catalizatorul CoMo/y-Al,Os, astfel de conversii s-au obtinut la temperatura de 370 °C .Valori mari
ale conversiei (peste 90 %) s-au inregistrat si pentru catalizatorul in dublu strat
NiMo/y-Al,03+PtPd/y-Al,0s, in intervalul 320 - 370 °C.

b. Catalizatorul cu cele mai slabe performante a fost Ru/y-Al,Os, cu o valoare maxima a conversiei de

aproximativ 20 %.
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c. Toti catalizatorii au avut selectivitate maritd pentru tetralina.

d. Produsii de hidrogenare totala s-au obtinut in general in raport trans: cis-decalina de 3:1.

e. Catalizatorul pe suport zeolitic RuSn/Al-HMS+y-Al,O3; favorizeaza si reactii de hidrocracare si
alchilare.

10. Dintre rezultatele obtinute la hidrogenarea 2-metilnaftalinei pe catalizatorul PtPd/y-Al,Os,
mengiondm urmatoarele:

a. Produsii principali de reactie sunt 2-metiltetralind, 1-metiltetralina, 2-metil-cis-decalina, 2-metil-trans-
decalina, 1-metil-cis-decalina si 1-metil-trans-decalina.

b. Randamentul in 2-metiltetralina s-a mentinut practic constant (cca. 31 %), in intervalul de temperatura
230 — 270 °C, presiune 30 atm si viteza volumara 6 h™. Randamentul in 2-metil-cis-decalina este mai mic
(cca 14%) decat randamentul in izomerul 2-metil-trans-decalina (aprox. 23 %), rezultat care poate fi
explicat prin stabilitatea termodinamica mai ridicatd a izomerului trans.

c. Randamentele in izomerii 1-metil-substituiti (tetraline si decaline), desi sunt relativ mici (3 %
1-metiltetralina, 5 % trans-1-metil-decalina, 6 % cis-1-metil-decalina), sugereaza ipoteza izomerizarii
intermediarilor formati in diferite etape ale reactiei.

d. Presiunea are o influentd favorabild mai mare asupra produsilor de hidrogenare totald, trans- si
cis-2-metil-decalina. Produsul majoritar este 2-metil-trans-decalina, cu un randament de aproximativ
52 % la 50 atm. Randamentul in 2-metil-cis—decalina este de aproximativ 3 - 4 ori mai mic decat pentru
izomerul trans.

e. Cresterea vitezei volumare influenteaza in mai mare masura randamentele in produsii de hidrogenare
1-substituiti, rezultati ca urmare a unor reactii succesive si paralele de izomerizare.

11. Amestecul de izomeri ai dimetilnaftalinei a fost testat in procesul de hidrogenare pe catalizatorul
PtPd/y-Al;,O3, cu urmatoarele rezultate mai importante:

a. Randamentul 1n dimetiltetraline (33 % - 36 %) a fost In general mai mare comparativ cu randamentul in
dimetildecaline (29 % - 33 %). Randamentele 1n izomeri ai dimetildecalinei au un maxim la 250 °C si
scad cu cresterea temperaturii pe intervalul 250 - 270 °C. Scaderea randamentelor la valori mai mari ale
temperaturii (peste 250 °C) se datoreaza unor reactii concurente de izomerizare si de dehidrogenare a
acestor hidrocarburi.

b. Presiunea ridicatd (peste 40 atm) favorizeazd hidrogenarea dimetilnaftalinei la dimetildecalina,
valoarea cea mai mare a randamentului fiind atribuita hidrocarburilor rezultate prin hidrogenarea
naftalinelor B,B disubstituite (2,6; 2,7 si 2,3 dimetilnaftalina), cu molecule mai putin voluminoase, care
pot fi mai usor adsorbite pe centrii activi ai catalizatorului.

c. Randamentul total in dimetiltetraline scade de la cca. 80 % la aprox. 50 % cu cresterea vitezei
volumare, indeosebi in intervalul 1,5 — 3 h™, in timp ce randamentul total in dimetildecaline Inregistreaza

un maxim de cca 28 % pentru o vitezd volumara de 3 h.
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12. In aceleasi conditii de reactie, conversiile descresc in ordinea: naftalini > metilnaftalini >
dimetilnaftalina; conversia maxima este de cca 90 % pentru naftalind, 80 % pentru metilnaftalind si de
numai 70 % 1n cazul dimetinaftalinei. Aceste rezultate experimentale demonstreaza cd factorul difuzional
are o contributie mai insemnatd comparativ cu efectul electronic al gruparilor metil, in procesul catalitic
complex al hidrogenarii naftalinei si metilnaftalinelor.

13. Energia de activare pentru hidrogenarea naftalinei la tetralind (15,52 kJ/mol) este mai mica decat
energiile de activare pentru hidrogenarea tetralinei la trans si cis-decalind (17,48 kJ/mol, respectiv
52,04 kJ/mol), in concordanta cu reactivitatea mai mare a naftalinei care are caracter aromatic mai scazut
comparativ cu tetralina. Energia de activare mai micd obtinutd pentru hidrogenarea tetralinei la
trans-decalind sugereazd cad intermediarul care conduce la cis-decalind este mai putin stabil decat
intermediarul care conduce la izomerul trans.

Contributii originale

1. Sinteza, caracterizarea si testarea unor catalizatori pe baza de nichel, molibden, platina, paladiu
si cobalt pentru hidrogenarea hidrocarburilor aromatice biciclice cu nuclee condensate.

2. Sinteza §i testarea unui sistem catalitic, alcatuit din patru metale (Ni, Co, Mo, Re), cu
performante ridicate la hidrogenarea naftalinei. Acest catalizator nu a fost raportat de alti cercetatori in
literatura de specialitate.

3. Studiul sistematic al procesului de hidrogenare a naftalinei, 2-metilnaftalinei si
dimetilnaftalinelor, in regim continuu, in prezenta catalizatorilor sintetizati; influenta temperaturii,
presiunii si vitezei volumare, asupra conversiei si randamentelor in produsi de reactie.

4. Prezenta staniului ca promotor pe catalizatorul RuSn/Al-HMS+y-Al,03 imbunatateste activitatea
in procesul de hidrogenare a naftalinei, dar favorizeaza si reactiile secundare de izomerizare si cracare.

5. Obtinerea de date experimentale noi privind reactivitatea relativa la hidrogenare pe catalizator de
PtPd/y-Al,0O3 a hidrocarburilor cu scheletul naftalinei, dependent de numarul de grupari metil la nucleu.

6. Evidentierea conditiilor de reactie pentru catalizatorii investigati la care hidrogenarea
naftalinelor decurge preponderent partial sau total si argumentarea cu date experimentale a raportului
izomerilor cis/trans obtinut la hidrogenarea acestor hidrocarburi aromatice.

7. Estimarea parametrilor cinetici la hidrogenarea naftalinei.
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Lucrari publicate cu rezultate prezentate in teza

1. Andra-loana Popescu (Stanica), Mihaela Bombos, Rami Doukeh, Dorin Bombos, lon Bolocan,
Acidity Influence of Ru Catalysts on the Hydrogenation of Naphthalene, Rev. Chim. (Bucharest), 2016,
67 (3), p. 570 — 574.

2. Andra-loana Popescu (Stanicd), Mihaela Bombos, Rami Doukeh, Dorin Bombos, Ion Bolocan,
Hydrogenation of Naphtalene on Ni-Co-Mo-Re/y-Al,O3 Catalyst, Rev. Chim. (Bucharest), 2016, 67 (9),
p.1838 — 1842.

3. Andra-loana Popescu (Stanica), Mihaela Bombos, Daniela Roxana Popovici, Dorin Bombos,
lon Bolocan, Hydrogenation of Naphthalene on Pt-Pd Catalyst, Rev. Chim.(Bucharest), 2017, 68 (2), 210
- 214.

4. Andra-loana Popescu (Stanica), Rami Doukeh, Ion Bolocan, Hydrogenation of
Dimethylnaphthalene on PtPd/y-Al,0O3 Catalyst, 2" International Colloquium Energy and Environmental
Protection, Ploiesti, 2016.

Directii viitoare de cercetare

1. Testarea catalizatorului NiCoMoRe/y-Al,Oj3 la hidrogenarea altor hidrocarburi aromatice mono- si
polinucleare.
2. Studiul reactiilor secundare care au loc la hidrogenarea catalitica a hidrocarburilor aromatice

biciclice cu nuclee condensate.
3. Calcule cinetice pentru procesul catalitic de hidrogenare a metilnaftalinei si dimetilnaftalinei.
4. Studiul influentei aciditatii suportului asupra activitatii catalizatorilor la hidrogenarea

hidrocarburilor aromatice.
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