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RESUMEN

En este trabajo se estudio el efecto del soporte de 6xido mixto Al,O3-TiO; en catalizadores CoMo en
estado sulfuro mediante hidrodesoxigenacién (HDO) de fenol. Para cumplir con este objetivo, se
evalud el efecto de dos composiciones en el soporte de catalizadores CoMo/Al.Os-TiO; sintetizados
por el método de sol-gel usando las relaciones atdmicas Al/Ti =1y 2 y como referencia se usaron
como soporte Al,O; y TiO,. Estos catalizadores se impregnaron con una carga de 2.8 atomos de
Mo/nm? y una relacion atémica de Co/(Co + Mo)= 0.3. Los catalizadores se evaluaron en la HDO de
fenol en un reactor por lotes trifasico a 593 K y 5.5 MPa de presion de hidrégeno. Asi mismo, se
evaluo el efecto de la concentracion del agente sulfurante en el desempefio de la reaccion variando

en tres concentraciones (0, 100 y 200 ppm) de disulfuro de carbono (CS,).

Se encontro que al adicionar titania al soporte de alumina el punto de carga cero disminuyo
para las muestras con contenido de titania respecto a la alimina. Esto influye en el tamafio y
dispersidn de las especies anionicas de molibdeno y cobalto debido a la distinta interaccién con las
cargas superficiales de los soportes. Mediante las técnicas de DRS UV-vis y TPR se comprobd que,
en comparacién con el soporte de Al,Os, el uso de Al,Os-TiO, disminuyd las interacciones metal-
soporte y provocd el incremento de la cantidad de CoOxy MoOx en coordinacién octaédrica las cuales
son reconocidas como precursores de la fase activa y son facilmente reducibles. Este decremento en
la interaccion metal-soporte soporte dio como resultado una dispersion 17 % menor de la fase activa
MoS; en el catalizador soportado en 6xido mixto comparado con el soportado en alimina como
mostraron los resultados de HRTEM. Asi mismo, los analisis de XPS mostraron una sulfuracion 13
% mayor en el catalizador de CoMo/AT2, asi como mayor disponibilidad de Co en la superficie del
catalizador. Por lo tanto, el incremento en la promocion de la fase activa dio lugar al aumento en la
actividad del 45 % y selectividad hacia la ruta de hidrogendlisis 20 % mayor que los catalizadores de
CoMo/Al, O3 y CoMo/TiO2, lo que se traduce como un menor consumo de hidroégeno.
Adicionalmente, el catalizador de CoMo/AT2 mostré menor inhibicién por la presencia del agente

sulfurante que el catalizador soportado en Al,Os.

Con base en lo anterior, se llevo a cabo el estudio del efecto de la concentracion de Mo (0, 5,
10, 15y 20 % p/p) en catalizadores soportados en AT2. Los catalizadores de Mo en estado 0xido
mostraron que el incremento de la carga de Mo en el catalizador aumento la formacion de Mo en

coordinacién octaédrica la cual es mas facil de reducir y por ende de sulfurar como mostraron los



resultados de DRS UV-vis y TPR. Esto provocé un aumento en la actividad catalitica de acuerdo con
el contenido de Mo. La selectividad de la HDO de fenol no se vio modificada significativamente por
el tipo de coordinacion del precursor en estado 6xido de Mo, sino por la disponibilidad y cantidad de

sitios en los bordes de azufre o de molibdeno resultantes después de la sulfuracion.

Posteriormente, se realizo el efecto de la variacion de la concentracion de Co en los
catalizadores promovidos. En este estudio se observo que la relacion éptima de promocion fue Co/(Co
+ Mo0)=0.2 para la HDO de fenol en estos catalizadores. Asi, se encontr6 que la promocidn de la fase
activa esta relacionada a la concentracion del Co coordinado octaédricamente. Por debajo de esta
relacion optima, el Co fue insuficiente para promover la fase activa de Mo y dio como resultado
menor actividad y mayor selectividad hacia la ruta de DDO. Por arriba de la relacion optima, el Co
en exceso migré al soporte formando aluminatos y por lo tanto la actividad disminuy6. EI Co en
exceso también formd mayor cantidad de CosSs y la ruta de HYD se vio promovida. Por lo tanto, en

la relacion Gptima entre el Co y el Mo, las laminas de MoS; se promovieron casi en su totalidad.

Las pruebas de acidez mostraron que el nimero de sitios acidos fuertes y totales disminuyeron
con la introduccidn de TiO- al soporte de alimina con una relacion Al/Ti=2. Asi mismo, nuevos sitios
acidos y basicos se formaron al soportar Mo tanto en Al,O; como en AT2 y la coordinacion del Mo
soportado no determind cambios significativos en la acidez de estos catalizadores en estado 6xido.
La acidez disminuy¢ al agregar Co a los catalizadores de Mo debido a que el Co cubrid sitios acidos
del Mo. Estos resultados podrian indicar que la adicion de titania al soporte disminuiria la formacion

de coque y por lo tanto habria menor desactivacion por él durante la reaccion de HDO de fenol.
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INTRODUCCION

Actualmente, el mundo se encuentra ante una compleja crisis energética - econdmica debido a la
volatilidad de los precios del petroleo que ha ocurrido en los Gltimo cinco afios como se muestra en

la Figura 1.
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Figura 1. Precio internacional de barril de crudo en dolares americanos de febrero del 2012 a
febrero del 2017 [1].

La creciente oferta causada por el uso de la fracturacion hidraulica (fracking) y la saturacion
del mercado debido a la participacion de los estados petroleros del medio oriente a dado como
resultado una compleja macroeconomia mundial co-dependiente de los precios petroleros [2-5]. Por
otro lado, la disminucién de la demanda, la desaceleracion econdémica china y los conflictos
geopoliticos han impactado a la economia mundial de tal forma que los estados productores de
petréleo cémo Venezuela, Nigeria, Ecuador, Brasil, Rusia y México han sido afectados
econémicamente [3, 4, 6]. No obstante, ante el constante incremento poblacional mundial, esta crisis
petrolera eventualmente se transformara a una crisis por excesiva demanda [7]. Diferentes problemas
bélicos por la posesidn de yacimientos de petroleo, el incremento en las emisiones de los gases de
efecto invernadero y la contaminacién ambiental han dado pie a que la humanidad busque nuevas
fuentes de energia ya que, hoy en dia, nuestro planeta ya enfrenta problemas ambientales serios nunca

antes vistos.



Ante estos problemas, los combustibles fosiles y la actual dependencia econémica por estos,
pueden ser sustituidos por el uso de combustibles renovables de segunda generacion. Estos son
derivados del procesamiento de biomasa y desechos degradables para su uso en energia eléctrica,
transportacion y como materia prima para otros procesos quimicos parece ser una alternativa
ecoldgica, sostenible y econdmica [8]. Estos biocombustibles tienen la ventaja de ser sustentables y
mas limpios que los derivados a partir de petréleo ya que sus niveles de nitrogeno y azufre se
encuentran por debajo del 1% p/p [8-10]. Asi mismo, no compiten con la demanda alimenticia como
lo son los biocombustibles de primera generacion que ya estan disponibles comercialmente.
Adicionalmente, al ser derivados de la biomasa se integran al ciclo del carbono de manera constante
[11]. Entre los productos tipicos resultantes del procesamiento de la biomasa se encuentran el
hidrégeno, metano, propano, etanol, butanol, gasolina y diésel. La biomasa estd puede estar
compuesta por polisacaridos como la celulosa y la hemicelulosa, asi como por polimeros fendlicos
amorfos como la lignina [9, 10, 12]. La biomasa lignocelulésica esta compuesta por 30 % de lignina,
la cual es dificil de degradar a estructuras mas simples, incluso a altas temperaturas (550 — 700 K), lo

cual ha sido considerado como un obstaculo para su procesamiento [12, 13].

En la Figura 2 se esquematizan diferentes procesos termoguimicos mediante los cuales la
biomasa se transforma en combustibles o en otros productos, base de la petroquimica [9, 11]. Para la
produccién de combustibles como el diésel y la gasolina se tienen los procesos de pirdlisis,

gasificacion y licuefaccién.
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Comparativamente, para cada caso, en la gasificacidn se requiere la presencia de oxigeno y
mayor temperatura que la pirélisis (> 973 K), mientras que la licuefaccion demanda consumo de
hidrégeno. Por otro lado, en la pir6lisis, la biomasa se calienta en ausencia de oxigeno a una

temperatura alrededor de 773 K a presion atmosférica y no requiere hidrégeno [8, 14, 15].

Los aceites que se obtienen a partir de la pir6lisis de la biomasa lignocelulésica tienen alto
contenido de oxigeno (~ 40 %) en su composicion debido a la presencia de polimeros naturales. En
estas estructuras se encuentran alcoholes, cetonas, aldehidos, &cidos carboxilicos, furanos, azucares,
fenoles, etc [10]. Los fenoles, cresoles, anisoles y guayacoles son los componentes principales de las
cargas de bio-aceites (~25 % de su composicion) obtenidos de la lignina, la cual es una fraccion de la
lignocelulosa presente en la biomasa y que se transforma parcialmente durante la pirdélisis. La
presencia de estos compuestos causa que los bio-aceites sean térmicamente inestables y muy polares.
Igualmente, provoca gue tengan agua disuelta, baja viscosidad, alta densidad y sean corrosivos [8, 9,
16, 17]. Ademas, la combustién de algunos de estos compuestos oxigenados es menos exotérmica
que la de los hidrocarburos alifaticos. Para el mejoramiento de los bio-aceites obtenidos de la pir6lisis,
existen diferentes métodos como la hidrodesoxigenacién (HDO), otros procesos bioguimicos y
procesos acuosos. El proceso de HDO tiene la ventaja de usar todo el aceite de la pirélisis mientras
gue los procesos bioquimicos y acuosos s6lo una fraccion de éste. Aunado a esto, debido a la
infraestructura actual en las plantas de hidrotratamiento, el nivel de produccién de combustible y por
lo tanto, el menor costo de inversién, la HDO parece ser un proceso factible para la produccién de
combustibles [15].

Recientemente, los estudios sobre HDO de aceites de pirdlisis se han incrementado a causa
de la creciente necesidad de combustibles renovables derivados de la biomasa. Sin embargo,
actualmente la HDO de bio-aceites de pirdlisis aun no se emplea industrialmente para producir
combustibles renovables. Aun asi, la literatura coincide en su potencial, ilustrada mediante estudios
en el efecto de la calidad del bio-aceite, el efecto de los pardmetros del proceso y la optimizacion de

los catalizadores.
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“La ciencia de hoy, es la tecnologia del manana”
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1.1. HIDRODESOXIGENACION (HDO)

La HDO es uno de los procesos del hidrotratamiento (HDT) en donde hidrdgeno se hace reaccionar
con moléculas que contienen oxigeno para remover este elemento y en su caso saturar dichas
moléculas. Los principales productos de la HDO son compuestos organicos (aromaticos y alifaticos
saturados e insaturados) y agua. Respecto a las caracteristicas del proceso, termodinamicamente se
favorece a altas presiones de hidrégeno (5-7 MPa) y temperaturas alrededor de 573 a 673 K [9, 17].
A las condiciones usuales de HDT, las reacciones de HDO son exotérmicas e irreversibles como
muestran los estudios realizados en furanos a 573 K. No obstante, la hidrogenacién de los compuestos

oxigenados es reversible [18].

Las moléculas que componen al aceite de pir6lisis presentan diferentes reactividades
dependiendo su complejidad. Elliott [14] clasificé la reactividad de los grupos oxigenados en funcién
de la temperatura de reaccion de compuestos que pudieran estar presentes en las cargas de bio-aceite,
como se observa en la Tabla 1. 1. Los compuestos mas reactivos fueron aldehidos, cetonas y
alcoholes, reactivos a temperaturas < 573 K. Por otro lado, los més refractarios son &cidos
carboxilicos, fenoles y dibenzofuranos. Por ejemplo, es dificil hacer reaccionar fenoles, dada la
estabilidad de este tipo de moléculas y la HDO representa una alternativa para romper el enlace Car-
O [10, 17, 19, 20].

Tabla 1. 1. Temperatura de reduccién de los grupos oxigenados bajo condiciones de HDO

[14].
Temperatura [K] Compuestos
473 Aldehidos y cetonas
523 Esteres alifaticos y alcoholes alifaticos
573 Grupos carboxilicos
623 Fenoles
673 Dibenzofuranos

Para eliminar la mayor parte de oxigeno posible del bio-aceite y saturar olefinas para
posteriormente mezclarlo con cargas de hidrocarburos, se han sugerido dos etapas: a) estabilizacion
a baja temperatura y b) etapa con hidrotratamiento a alta temperatura [8, 16]. La primera etapa de
estabilizacion a baja temperatura tiene como finalidad remover oxigeno de compuestos como cetonas,

alcoholes y saturar olefinas para obtener un aceite menos hidrofilico y producir menos coque.



Normalmente, se han propuesto condiciones entre 453 — 550 K y de 3 a 13 MPa de presién de
hidrégeno con catalizadores hidrogenantes (Ru, Pt, Pd o NiMo) [9, 10]. La segunda fase del
mejoramiento depende de la calidad de producto de la primera. En esta etapa se desoxigenan los
remanentes que se componen principalmente por acidos carboxilicos, furanos y fenoles, siendo estos
altimos los mas abundantes. Para esta parte del proceso, se han probado catalizadores CoMoS que
promueven la hidrogendlisis de compuestos mas refractarios y se podrian operar desde 573 hasta 673
K a 6 MPa de presion de hidrogeno [21].

Debido a que en las cargas de bio-aceites se encuentran méas de 200 compuestos oxigenados
que representarian a casi todos los grupos funcionales con contenido de oxigeno, resulta complicado
entender los mecanismos de reaccién, cinéticas y las correlaciones de las propiedades con el
desempefio de los catalizadores. Ademas, el proceso presenta problemas significativos tales como
inhibicién por la presencia de agua y polimerizacion de compuestos dando lugar a coque y por lo
tanto, desactivacién de los catalizadores [22]. Por consiguiente, es necesario comprender este proceso
en el disefio de los catalizadores requeridos en la transformacion de los bio-aceites en combustibles.
Varios trabajos de investigacion en la Gltima década estan dedicados al entendimiento de la quimica
de las reacciones en moléculas modelo como fenoles, guayacoles o cresoles [20, 23-30]. Asi mismo,
se publicaron trabajos relativos al desarrollo de nuevos catalizadores, variando fase activa o soporte
con la meta de mejorar el proceso y entender mejor la influencia de las caracteristicas del catalizador
en lareaccidn [21, 31-33]. En este sentido esta propuesta se centra en el conocimiento de los cambios
en la fase activa debido a modificaciones del soporte de Al,O3 y la manera en que estos afectan la

actividad y selectividad de la reaccion.

1.2. CATALIZADORES DE HIDRODESOXIGENACION

Los catalizadores mas estudiados en el proceso de hidrodesoxigenacion han sido los sulfuros de
molibdeno soportados en alimina, usando como metales promotores niquel o cobalto, ya que se ha
visto que son mucho mas activos que en estado 6xido [14, 16, 28]. Estos catalizadores tienen un
contenido que puede variar dentro los intervalos de 1-4 % p/p de Co 6 Niy 8-16 % p/p de Mo [34].
Adicionalmente, se han probado catalizadores de metales preciosos como Pd, Pt, soportados en
alimina y en carbono, para la HDO de fenol en fase acuosa a 1-5 MPa y 473 — 543 K, mostrando
altas conversiones, aungue presentan la desventaja de necesitar un medio acido (HsPO4 0 4cido
acético) para asegurar un caracter bifuncional en los catalizadores. Ademas presentan sensibilidad a

venenos como azufre y coque [29, 30, 35]. En los catalizadores comunes se observé que los



catalizadores de NiMo/Al,O3 presentan selectividades hacia la hidrogenacion y saturacién, mientras
gue los de CoMo/Al,O; hacia la hidrogendlisis [27, 32]. Estos Gltimos catalizadores mostraron un
menor consumo de hidrégeno y presentaron 10 % mayor actividad en la HDO de fenol como molécula
modelo [25, 27]. Convenientemente, el bajo consumo de hidrégeno mantendria el nivel de aromaticos
requerido para mantener la calidad del combustible (NOM-086-SEMARNAT-SENER-SCFI-2005,
NOM-076-SEMARNAT-2012). En esta linea, el presente trabajo se enfocara hacia catalizadores de
CoMo, los cuales se describen en el apéndice A.

El entendimiento de la relacién entre la actividad y las propiedades del catalizador de HDO
es de gran interés para la industria y la academia, ya que se requiere optimizar muchos de sus aspectos
tales como: estabilidad, aumento de vida util, mejora de su actividad, mayor tolerancia al agua,
resistencia a cantidades de coque relativamente grandes y mejor tolerancia a venenos [25]. Para
disefiar mejores catalizadores para HDO es necesario entender los mecanismos, cinética y
funcionalidad de los sitios activos requeridos para las reacciones de HDO. Para lograr esto, se requiere
llevar pruebas con moléculas modelo como fenoles que son los mayores componentes en los bio-

aceites y son altamente refractarios.

1.3. HIDRODESOXIGENACION DE FENOLES

El fenol se ha usado como molécula modelo en diferentes estudios de HDO, puesto que es uno de los
compuestos oxigenados mas refractarios de mayor abundancia en el bio-aceite de lignocelulosa
estabilizado y es producto de reacciones mas complejas como la HDO de guayacol [12, 36].
Adicionalmente las reacciones de fenol brindan informacion relevante sobre el efecto de las
condiciones de reaccién, la naturaleza del soporte sobre la selectividad y los sitios activos [20, 37].
Asi mismo, se han hecho pruebas con fenoles sustituidos, los cuales son menos reactivos que el fenol.
Sin embargo, tienen 6rdenes de magnitud similares en sus velocidades de desaparicion (k= 2-5 x10°
L/gcars). Los compuestos fendlicos orto-sustituidos, como el 2-etil fenol, son menos reactivos que los
para-sustituidos como el 4-ciclohexil fenol [18]. Respecto a la reactividad, Gevert y col., [38],
plantearon que los impedimentos estéricos son factores determinantes en los fenoles. Sin embargo,
en un estudio posterior se determin6 que la adsorcion y las velocidades de reaccién, dependerian mas
de potenciales electroestaticos, potencial de ionizacion y la afinidad protonica de los fenoles que de

impedimentos estéricos y se verian reflejados en el valor de las constantes cinéticas [19].



Se ha propuesto que la HDO de fenol (y compuestos similares) se lleva a cabo principalmente
por dos rutas: la hidrogendlisis mediante el rompimiento del enlace ¢ de C-O (DDO) vy la
hidrogenacion mediante la saturacion de los enlaces 1 C=C del anillo aromatico (HYD) como se
muestra en la Figura 1. 1. En un estudio realizado por Senol y col., [27] los catalizadores sulfuros de

CoMo/Al;O3 han mostrado preferencia hacia la ruta DDO sobre la ruta de HYD en fenol.

=00 =0

OH OH2+ + Hzo

Figura 1. 1. Rutas de hidrodesoxigenacion para fenol [19].

A presion atmosférica, la hidrogenacion es termodindAmicamente mas favorable a
temperaturas menores de los 600 K y al aumentar la temperatura la AGi, tiende a aumentar
desfavoreciendo la produccién de ciclohexeno y ciclohexano. Por su parte, la produccion de benceno

(desoxigenacion) es independiente de la temperatura como se observa en la Figura 1. 2 [39].
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Figura 1. 2. Dependencia de la energia libre de Gibbs de reaccion a 1 atm para la reaccion de
HDO de fenol para los productos observados. Modificada de [39].

Diferentes trabajos mencionan que la reaccion de fenol a presiones mayores de 10 atm y
temperaturas mayores de 473 K favorecera la desoxigenacion y se plantea que las rutas mostradas en
la Figura 1. 1, pueden ocurrir en al menos dos sitios diferentes [22, 40, 41]. Ambas rutas ocurren en
vacantes de azufre, que estan localizadas en los bordes metalicos y sulfurados de los catalizadores
promovidos y dependerian del grado de sulfuracién de la fase metalica y por ende de la cantidad de
vacantes disponibles [27, 37, 38].

Igualmente, Massoth y col. [19] propusieron un mecanismo de reaccién para esta molécula
como se explica a continuacidn. El primer paso involucra la hidrogenacién parcial de un doble enlace
del anillo aromatico, ya que asi se facilita el rompimiento C-OH (menor energia que Car-OH, 339y
468 kJ/mol respectivamente) y permite que las reacciones subsecuentes procedan por cualquiera de
las dos rutas. En la ruta de DDO el oxigeno del grupo -OH del compuesto oxigenado se adsorbe en
el borde de la fase sulfuro. Esto requiere una vacante (acido de Lewis) en el catalizador para aceptar
un par de electrones. Después de la adsorciéon n*, el H* del catalizador, que consiste en un sitio acido
Bransted, ataca al centro de oxigeno para generar especies —-OH,". Luego, una base de Lewis (como

SH") contribuye a la eliminacién del hidrégeno B del anillo y rompe €l enlace o C-O lo que genera un
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nuevo doble enlace y elimina agua como se esquematiza en la Figura 1. 3 [26, 28, 42]. La vacante se

recupera por la formacién de agua de los grupos OH"y H* desorbidos.
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Figura 1. 3. Esquema reaccionante para la DDO de fenol.

Cabe mencionar que la selectividad hacia la ruta de DDO se incrementa por la presencia de
Co en los catalizadores de CoMo/Al,Os respecto a los no promovidos. Ya que se ha visto que el Co
tiene preferencia para ubicarse en el borde de S de las [dminas de MoS;, esto sugiere que el borde
CoMosS (ver Figura A. 2 y Figura A. 3) es el responsable de estas reacciones de hidrogendlisis como
varios autores han propuesto [23, 26, 27]. Por su parte, la hidrogenacién involucra una adsorcion
plana n° de la molécula de fenol en el borde de Mo sin promover como se observa en la Figura

1. 419, 26].

Figura 1. 4. Esquema propuesto de la adsorcion de fenol siguiendo la ruta de hidrogenacion
[26].

El ciclo parcialmente hidrogenado (primer paso) se adsorbe y debilita los enlaces 1 C=C, los
cuales se hidrogenan primero con el hidrégeno presente en los grupos S-H y Mo-H, lo que forma
ciclohexanol. Esta reaccion es limitante, aunque el ciclohexanol es dificil de observar ya que las
reacciones subsecuentes de este intermediario son rapidas. EI ataque posterior por una base Brgnsted
elimina el H,O de la molécula y forma ciclohexeno en la eliminacion del hidrogeno B. Posteriormente
el ciclohexeno vuelve a adsorberse en los sitios coordinadamente insaturados (CUS, por sus siglas en

inglés) y se satura a ciclohexano como se muestra en la Figura 1. 5 [19, 26].
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Figura 1. 5. Esquema de hidrogenacién de ciclohexanol y ciclohexeno para dar ciclohexano
[19].

En un estudio mas reciente de la HDO de 2-etilfenol a 613 K 'y 7 MPa, Romero y col. [26]
encontraron que el 2-etil fenol también sigue las dos rutas ya mencionadas ademas de una tercera ruta
gue produce compuestos oxigenados generados por reacciones de isomerizacion y
desproporcionacion. Esta tercera ruta se le ha atribuido a la acidez del soporte de alimina [24, 25].
Anélogamente al fenol, se propuso que el 2-etil fenol se adsorbe mediante el oxigeno en una vacante
para la DDO en el borde de azufre, mientras que la HYD se lleva a cabo por la adsorcion plana del
anillo aromético en el borde metalico, es decir en el borde de Mo. La selectividad hacia la ruta de
HYD fue més notable cuando el niquel se usé como promotor. Asi mismo, los catalizadores de NiMo
y CoMo mostraron actividades de 23.1 y 19 mmol/g h respectivamente. Por lo tanto, se propuso que
este efecto se debe a que la adsorcion plana en sitios metalicos desnudos puede ser mas sencilla debido
a los impedimentos estéricos de la molécula. Esto sugiere que este tipo de sitios existen en mayor
cantidad en los bordes promovidos por Ni. Por consiguiente, es posible que el efecto promotor sea
consecuencia de que la fase NiMoS presenta mayor cantidad de sitios metalicos que la fase CoMoS
[26]. Estos mecanismos llevados a cabo en dos sitios activos han sido generalmente aceptados, aunque
es necesario correlacionarlos con propiedades del catalizador y la fase activa tales como selectividad,

dispersién y grado de sulfuracion y asi plantear la forma de optimizar estos materiales.

1.4. DESACTIVACION E INHIBICION

En paralelo a lo anterior, dos problemas a superar para el mejoramiento de los catalizadores de
CoMo/Al;O3 de HDO han sido la inhibicion y la desactivacion. Las causas propuestas se relacionan
con el efecto del agua producida, la falta de azufre y el depdsito de coque en los sitios activos. El
efecto del agua y la presencia de moléculas azufradas producen inhibicidn de los sitios ya que existe
competencia con las moléculas oxigenadas [23, 27, 28, 42, 43]. El estudio de sus efectos es interesante
para el disefio de nuevos catalizadores. Por otro lado, Popov y col., [25, 44] postularon que el deposito
de coque es uno de los principales problemas, provocado por la interaccion de los fenatos y

aromaticos adsorbidos en la superficie del catalizador. La formacion de coque se le ha atribuido a la

12



acidez Lewis del soporte de alimina [24, 33, 44]. Por todo ello, investigar sobre los mecanismos de
inhibicién y desactivacion también aparece como una via importante para el desarrollo de nuevos

catalizadores.

1.4.1. Efecto del agua

Al remover el azufre con hidrégeno en los procesos de hidrodesulfuracion, se produce H,S, el cual
mantiene la presencia de CUS en el catalizador; en el caso de la HDO de bio-aceites, uno de sus
subproductos es agua y adicionalmente se encuentra presente en los aceites de pirolisis (20-50 % p/p)
[10, 42]. Asi, la presencia de grandes cantidades de agua en las condiciones de operacion puede causar
que cambie y-alimina a boehmita, la cual tiene mayor afinidad con el d&tomo promotor de Co
produciendo aluminatos inactivos [12, 14]. Adicionalmente, un exceso de agua presente da lugar a la
disminucidn de la fraccion de sulfuro de Mo. Esto tiene como consecuencia cambios estructurales y
decremento en las laminas de MoS; (Mo-O, 0.19 nm; Mo-S, 0.23 nm). Badawi y col., [23] observaron
que en catalizadores de CoMo/Al;Os3, el atomo promotor provoca que la inhibicién de la ruta HYD
baje 8 % ante la presencia del agua; de igual forma disminuye los intercambios irreversibles S — O
en la fase activa. Como consecuencia, el tamafio en las laminas de la fase activa se conserva en
comparacion a los no promovidos. Por lo tanto, a pesar que el agua presenta efectos que podrian
modificar la actividad, su presencia no es el principal factor de inhibicién para el sistema
CoMo/Al;Os. No obstante, es necesario tomar en cuenta la estabilidad ante este compuesto al disefiar

nuevos catalizadores.

1.4.2. Inhibicién por compuestos azufrados

Como se acaba de mencionar, en varios procesos de HDT, los catalizadores se mantienen sulfurados
debido a la produccion de H,S en la remocion del azufre, asi como la presencia constante de
compuestos azufrados. En contraste, en la HDO de bio-aceites, es necesario tener una fuente
apropiada de azufre (H,S) para mantener sulfurados los catalizadores. En los estudios de HDO de
moléculas modelo, se requiere agregar un agente sulfurante para mantener al catalizador en su estado
activo sulfurado ya que el catalizador a pesar de tener alta actividad inicial, se desactiva rapidamente.
Como agentes sulfurantes principalmente se han probado H,S y CS;. No obstante, no ha quedado
claro el papel que juega el azufre ya que estos agentes sulfurantes pueden interactuar y competir por
los sitios activos del catalizador [28, 37, 45, 46]. Para entender mejor el rol del azufre, Viljava y col.

[28] usando catalizadores de CoMo/Al.Os, reportaron que los agentes sulfurantes CS; 0 H,S en
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concentraciones superiores del 5 % p/p, inhiben la HDO de fenol hasta en un 80 %. Adicionalmente
la selectividad hacia la ruta de HYD aument6 en un 60 %. Para explicar este efecto propusieron que
el H,S se adsorbe preferentemente en los sitios activos de la hidrogendlisis (CUS) por la mayor
densidad electronica, comparado con los sitios hidrogenantes que no se vieron afectados en este
catalizador. La estabilidad de la fase sulfuro se podria ver modificada por la presencia de H.S y H,O
como lo explicaron tedricamente Badawi y col., [47] mediante la Teoria Funcional de la Densidad
(DFT, por sus siglas en inglés). En ese trabajo, se concluyé que la estabilidad de los bordes de los
cristales de MoS; dependen de la relacion H2S/H20 y que es necesario introducir H.S al inicio de la
alimentacion con el fin de evitar la oxigenacion del catalizador. Ademas, la adicién del agente
sulfurante no evita la desactivacion de la HDO por deposicion de coque ya que los sitios de

hidrogenolisis como de hidrogenacion se desactivaron a la misma velocidad por el efecto del agua.

1.4.3. Desactivacion por coque

En la literatura se menciona que la formacién de coque seria la principal causa por la que los
catalizadores se desactivan en la HDO. La formacién de coque depende de la composicién de las
cargas de bio-aceites, las condiciones de operacién y la estructura y caracteristicas del soporte del
catalizado. Por ende, el coque polimerizado se deposita en los poros y los bloquea, asi como en los
sitios activos de la fase metalica [9, 14, 33]. Por ejemplo, se ha visto que la formacion de coque fue
mas rapida a altas temperaturas, pero pudo ser removido a altas presiones de hidrégeno por saturacion
del carbdn. Es por eso que se han propuesto procesos con multi-etapas, evitando formacion de coque

y previniendo la polimerizacion del aceite de la pirdlisis [17].

La formacion de coque se ha relacionado con los sitios &cidos Lewis del soporte y aumenta
con la acidez de éste. Debido a la acidez de la alumina, los alquenos y arométicos poseen mayor
potencial para formar coque. Esto se origina por la fuerte interaccién que hay entre los enlaces C=C
y el oxigeno de los compuestos con los sitios acidos de la superficie del catalizador. De manera
similar, los componentes fendlicos podrian adsorberse en estos sitos acidos del soporte y estorbar la
accesibilidad de los sitios activos [25]. Generalmente, se ha aceptado que los compuestos oxigenados
con dos atomos de oxigeno en un anillo aromético tendrian mayor tendencia a formar coque por
reacciones de polimerizacion en la superficie [48]. Asi, la cantidad adecuada y fuerza de acidez Lewis

en el catalizador es importante en la actividad de HDO limitando la formacion de coque [49].
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1.5. SOPORTES

El soporte de un material provee alta area superficial para maximizar la dispersion de la fase activa,
asi como resistencia mecénica al catalizador y estabilizacion de la fase activa. Como consecuencia se
tiene una disminucion en el costo del catalizador. Las diferencias en las actividades cataliticas debidas
al cambio del soporte se relacionaron a interacciones metal-soporte que afectan la dispersién y
morfologia de los componentes activos. La interaccion metal-soporte resulta en algunos casos,
ventajosa, dado que permitiria obtener dispersiones altas de fase activa de tipo sulfuro, asi como
estabilidad elevada de estas fases durante la operacién [50, 51]. Sin embargo, esta interaccion puede
resultar demasiado fuerte y como resultado, puede modificar las caracteristicas de la fase activa por
reacciones en estado sélido entre el metal y el soporte. Por consecuencia se forman especies
cataliticamente menos activas. En general, las interacciones fuertes entre el metal y el soporte
provocaran un retardo en su sulfuracion y formaran fases con baja actividad [52]. Adicionalmente,
como se menciond, la desactivacion se ha atribuido a la naturaleza &cida de la alumina. Por
consiguiente, es necesario mejorar el soporte evitando que disminuya significativamente la dispersion
de la fase activa como ocurre con materiales como MgO y carbdn, asi como moderar la acidez para

evitar envenenamiento por coque [27, 53].

1.5.1. Efecto del soporte en HDO

Debido a que los catalizadores usados en HDO son similares a los usados en HDS, en la literatura se
puede encontrar mucha informacion. Sin embargo, en HDO debido a la composicion de las cargas, a
la formacidn de agua en la reaccion y la presencia del agente sulfurante, los mecanismos cambian y
es necesario entender la quimica de las moléculas oxigenadas en funcién de las caracteristicas del
soporte y la fase activa. Varios factores deben ser considerados en los efectos del soporte en HDO

tales como tolerancia al agua, acidez superficial e interaccién metal-soporte [8, 12, 17].

La alumina se ha usado como soporte en catalizadores de HDT debido a sus propiedades
texturales, acidez y dispersion de la fase activa. Sin embargo, en las pruebas realizadas en reacciones
de HDO, la acidez Lewis de la alimina ha dado lugar a reacciones de isomerizacion de los reactantes.
Esto es relativamente inconveniente, ya que se pueden producir compuestos mas refractarios o en
otro caso polimerizarse en la superficie y formar coque [26, 28]. Asi mismo por la presencia de agua,

la y-alumina puede modificar su fase a boehmita y dar lugar a cambios en la estructura de la fase
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activa. En consecuencia, se ha tratado de evitar esto evaluando y comparando soportes alternativos
[24, 53, 54].

1.5.2. Otros soportes

Ya que la desactivacion ha sido uno de los principales problemas a superar sin comprometer la
actividad y selectividad en el desarrollo de catalizadores para HDO, se ha estudiado sobre el efecto
que otros soportes pueden tener en la reaccion y han propuesto 6xidos inorganicos y carbén activado
para lograr estos objetivos.

El carbén activado ha sido propuesto como una opcion por ser hidrofébico y evitar la
desactivacion por agua. En la HDO de guayacol usando catalizadores de CoMo/C, varios autores [17,
55, 56] reportaron poca formacién de coque, conservando conversiones superiores al 70 % en la
hidrogenacion de grupos carbonilos. Por otro lado, se ha usado Ru/C y se ha observado su potencial
en reacciones de HDO de aceites de pir6lisis. Sin embargo, este catalizador resulta costoso
industrialmente y presenta envenenamiento rapido por azufre [33]. Por otra parte, se probaron
catalizadores de NiW/C en la HDO de fenol a 1.5 MPa y 573 K, con mayor selectividad (~70 %)
hacia la ruta de hidrogenacion y conversiones del 95 % [57]. También en este trabajo se concluyd
que las causas por las cuales los catalizadores de carbon pueden desactivarse es la disminucién de la
dispersidn de la fase activa y la formacion de coque, siendo esta Gltima la menos probable ya que no
es acido. Una desventaja de este soporte son sus microporos que podrian ser obstruidos facilmente
con el metal depositado o ser muy pequefios para moléculas como la lignocelulosa en las cargas

reales.

Como una propuesta de soporte basico, Yang y col. [53], probaron CoMo/MgO en la HDO
de fenol a5 MPa y 623 K. En este estudio se concluyd que este catalizador lleva a cabo la HDO, y
que a 723 K la adicion de fosforo aumentd la actividad 3 veces respecto al CoMo/MgO. Ademas,
evitd la formacion de coque, debido a la basicidad del soporte con o sin fosforo. Igualmente, la
reaccion procede por ambas vias, siendo la hidrogendlisis del fenol la ruta dominante en un 30 %
respecto a la hidrogenacidn, aunque sélo se favorece a temperaturas mayores de 623 K. A pesar de
estos resultados, no han sido considerados debido a las areas superficiales bajas (< 60 m?/g) que

presentaron.
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Respecto a investigaciones en catalizadores CoMo/SiO2, donde este soporte se reconoce
como inerte, presentaron 5 veces menor actividad que catalizadores soportados en alimina. No
obstante, han sido considerados ya que han ayudado a entender la desactivacién por formacion de
coque [58]. El oxigeno de las moléculas modelo sélo interactué mediante puentes de hidrégeno con
el SiO,, mientras que en el soporte de Al,Oz se encontraron especies de fenatos interactuando
fuertemente con él. Se encontré que el fenol tiene un coeficiente de adsorcion 7 veces mayor en la
alumina que en la silice. Por lo tanto, se concluy6 que esto daria lugar a menor produccion de coque

que en los soportados en alimina [44, 59, 60].

Otros Oxidos metalicos como la zirconia y la titania también han sido investigados en HDO.
Bui y col., [24] analizaron el uso de estos dos soportes en la HDO de guayacol a573 Ky 4 MPay se
compararon con catalizadores soportados en alimina. Sus resultados mostraron que los catalizadores
de CoMo/ZrO; produjeron una actividad 6 veces mayor respecto a los soportados en alimina y
mostraron selectividad hacia la hidrogendlisis (55 %), produciendo principalmente benceno y
alcanos. Ademas, este catalizador mostrd poca desactivacién por coque, aunque no explicaron la

relacion de las propiedades del catalizador con el desempefio de la reaccion.

Por su parte, ha sido interesante estudiar a la titania en HDO debido a que provoca mayor
sulfurabilidad de la fase activa que los soportados en alimina. Respecto a su desempefio en HDO, los
catalizadores de CoMo/TiO; desplegaron una actividad 2 veces mayor en la HDO de guayacol que
los soportados en alimina [24]. En este mismo estudio se concluyd que la acidez Brensted de la titania
podria ser la responsable de favorecer rutas de hidrogenacion y desmetilacion, asi como la
hidrogenacién parcial del benceno. Por un lado, este efecto podria ser benéfico para hidrogenar
alquenos, produciendo mayor nimero de alcanos Utiles para mantener el nimero de cetano (NOM-
086-SEMARNAT-SENER-SCFI-2005). Mas esto conllevaria a un mayor consumo de hidrégeno, el
cual es escaso. Por lo tanto, es necesario controlar el consumo de hidrégeno. A pesar de ser
considerado un soporte potencial, en la literatura no se encuentra mucha informacion sobre sus efectos
en reacciones de HDO. Adicionalmente, los estudios no han explicado en su totalidad la relacion
entre las funcionalidades acidas y la morfologia, con la actividad, la selectividad y la formacién de
coque. Por lo que es interesante continuar analizando estos fendmenos. Adicionalmente, en HDO no
se han probado como soportes los 6xidos metalicos mixtos los cuales han mostrado buen desempefio

en reacciones de HDT.
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1.5.3. Oxido binario Al,Os-TiO;

Se ha propuesto el uso de Al;Os-TiO; con el fin de modificar las propiedades estructurales y
superficiales de los 6xidos puros para mejorar la dispersion y actividad de fase activa soportada y
mantener areas superficiales relativamente altas. Ademas se favorece la selectividad de los
catalizadores soportados en titania hacia productos hidrogenados los cuales son necesarios para
mantener un indice de cetano en los combustibles [61]. Entonces, se esperaria que en reacciones de

HDO se mantenga este efecto.

Existen diferentes métodos para la sintesis de los éxidos binarios de Al.Os-TiO; los cuales,
han mostrado que al soportar un metal se presentan diferentes interacciones metal-soporte, y la fuerza
de este fendmeno disminuye con el contenido del TiO, [62-65]. Estos 6xidos binarios se han
sintetizado por coprecipitacion, impregnacion y sol-gel y han exhibido resultados potenciales en
reacciones de HDT. Asi mismo se determiné que el método de incorporacion del Ti en la preparacion
del soporte es importante para la actividad catalitica ya que la interaccion metal-soporte es diferente
debido al grado de mezclado de la titania en la alimina. Adicionalmente, los cambios en las
interacciones metal-soporte, dependiendo el método de sintesis, tienen efecto en la promocién de la
fase activa y puede ser determinante ante cambios causados por las condiciones de temperatura y

sulfuracién durante el pre-tratamiento (activacion) [65-68].

Se reportd que en catalizadores sintetizados mediante coprecipitacion existen cambios
electronicos durante la sulfuracion en el soporte TiO»-Al,O3 comparados con catalizadores soportados
en Al,Os. Se propuso que la titania presenta una reduccion de Ti*" a Ti**y los electrones pueden
transferirse a la fase activa de Mo [65, 69]. Lo que da como resultado una actividad 3 veces mayor
que los catalizadores soportados en alimina. Por otro lado, este método de sintesis de soporte provoca
que las fases de Al,O3 y TiO,, se encuentren segregadas. Esto causa que el area superficial de estos
materiales sea baja (~60 m?g™) y por lo tanto la carga metalica esté limitada. Con base en esto, el
método de sintesis de impregnacidn de TiO; sobre Al,Os, tuvo como objetivo mejorar los parametros
texturales que ponen en desventaja a la coprecipitacion [66]. Asi, se pudo obtener un area superficial
superior, sin embargo, este método de sintesis no super6 los 150 m?g ™. Aun asi, los catalizadores de
NiW soportados en Oxido mixto mostraron actividad 2 veces mayor en la HDS del 4,6-
dimetildibenzotiofeno (4,6-DMDBT) cuando se tiene 14 % de TiO; en el soporte en comparacion con
la alimina. De la misma manera que en el caso anterior, se propuso la transferencia de electrones de

los iones de Ti hacia la fase activa. Asi mismo, se relaciono el incremento en el grado de sulfuracién
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con la presencia de especies en coordinacion octaédrica de Ni y W debido a su facil reduccion. No
obstante, el grado de promocion y los cambios en la fase NiWS no han quedado claros en estos
sistemas [65, 66, 69, 70].

Por otro lado, se reconocié que, por medio del control de diversos pardmetros de sintesis, la
via sol-gel permitiria mejorar la textura y propiedades fisicoquimicas de sistemas mixtos Al,Os-TiO-
[71-73]. El método de sintesis via sol-gel ha probado ser un buen método para lograr la sintesis de
Oxidos mixtos con alto grado de mezclado a nivel atdmico de los cationes que lo componen. Los
sistemas de Al,Os-TiO; sintetizador por sol-gel, presentaron notables mejoras respecto a la
coprecipitacion e impregnacion en sus propiedades texturales (~300 m?g™) [73, 74]. Este efecto fue
especialmente notable para formulaciones con composicion cercanas a la equimolar (Al/Ti=2).
También se encontrd que existe un dominio de temperatura en el cual la titania es totalmente soluble
y estable en la estructura de la alimina (< 973 K) [73]. En otro trabajo [75], se encontr6 que el pH =4
de la solucion de impregnacion, da lugar a especies de politungstatos que se adsorben
electrostaticamente sobre la superficie del soporte lo que aumenta el grado de sulfuracion de la fase
activa. En caso contrario, al impregnar con un pH=9, se generan especies de monotungstato que se
aglomeran debido a la interaccion de las cargas electrostaticas del soporte, lo que se ocasiona baja
actividad catalitica. En las pruebas cataliticas de HDS de DBT, usando NiW como fase activa, se
encontré un aumento de la actividad catalitica del 30 % en concentraciones de Al,O3-TiO; cercanas
a la equimolar (Al/Ti=2) respecto a los soportados en la alimina [68]. Asi, se propuso que este
aumento en la actividad esta correlacionado con una disminucién en las interacciones metal-soporte.
Esto causa un incremento en la cantidad de especies octaédricas de Ni, y la menor migracion de este
metal a la red del soporte de alumina. Consecuentemente, la mayor disponibilidad de Ni para la
promocion de la fase WS2, dio lugar a la formacion de 10 % maés fase NiWS respecto a los soportados

en alimina que resulté en una actividad 70 % superior en la HDS de DBT.

Con base en esto, en este trabajo se usara la técnica de sol-gel para sintetizar el 6xido mixto
alimina-titania, ya que en trabajos preliminares del equipo de investigacién de la UAM-I1 [67, 68, 76-
79] se encontro que su efecto en la actividad catalitica con otros métodos de sintesis es superior por
las propiedades texturales y estructurales que brinda al catalizador. Por lo tanto, resulta interesante
probar este tipo de soportes y entender la influencia de las especies activas en el desempefio de la

reaccion, su selectividad y su resistencia ante el agente sulfurante.
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CAPITULO I
HIPOTESIS Y OBJETIVOS

“Hay dos resultados posibles: si se confirma la hipétesis, entonces se logro un
descubrimiento. Si resulta lo contrario a la hipotesis, entonces se logré un
descubrimiento”.

-Enrico Fermi
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2.1.  HIPOTESIS

La presencia de la titania en los catalizadores de CoMo0S/Al;,Os-TiO, dara lugar a una menor
interaccién metal-soporte, de tal forma que se formaran especies de Co y Mo en coordinacion
octaédrica gque causaran una mayor promocion y la sulfurabilidad de la fase activa. Asi, la actividad
de la HDO de fenol y la selectividad hacia la hidrogendlisis aumentardn comparacion con
CoMoS/Al;Os.

2.2. OBJETIVO GENERAL

Investigar el efecto de la titania en la coordinacion de las especies de Co y Mo soportadas en los
catalizadores de CoMo/Al,O3-TiO, y correlacionar la influencia de estas en la dispersion,

sulfurabilidad y promocién con la selectividad y la actividad de la HDO del fenol.

2.3. OBJETIVOS PARTICULARES

e Elucidar el efecto de la adicidn de titania en el soporte de alimina en las especies sulfuro de
CoMo soportadas y su influencia en la capacidad de ruptura del enlace C-O y en la

hidrogenacion.

o Determinar el efecto de inhibicion por la concentracién del agente sulfurante en los

catalizadores de soporte de 6xido binario.

e Correlacionar la coordinacion de las especies 6xido de Co y Mo con la dispersién y el grado
de sulfurabilidad en los catalizadores sintetizados, asi como con la actividad y selectividad
en la HDO del fenol.

e Estudiar los efectos de la carga de Mo en los catalizadores soportados en Al,O3-TiO».

o Determinar el efecto de la carga de Co en la promocion en los catalizadores promovidos
soportados en CoMo/Al;Os-TiO;.

e Establecer la influencia de las especies de Co y Mo en la acidez de los catalizadores de
CoMo/Al;O3 y CoOMo/AT2.
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CAPITULO 111
DESARROLLO EXPERIMENTAL

“El experimento cientifico es la mas rica de todas las formas de experiencia humana:
afiade a la observacidn el control de ciertos factores con base a supuestos teéricos y,

cuando es preciso, supone medicion”.

-Mario Bunge
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3.1. SINTESIS DE MATERIALES
3.1.1. Sintesis de soportes

La preparacion de los soportes de alimina y alimina-titania se llevo a cabo por el método de sol-gel
descrito por Montoya, Escobar y Nafiez [63, 67, 76]. Como reactivos se usaron 2-propanol, (CsHsO,
Baker 99.9%), &cido nitrico (HNOs;, Baker 65.5%), tri-sec-butdxido de aluminio (Ci2H27AlOs,
Aldrich 97%), butoxido de titanio (CigHzsTiO4, Aldrich 97%) y agua desionizada, siendo los
alcdxidos precursores para los 6xidos de aluminio y titanio. Se prepararon en las siguientes

proporciones molares:

Alcohol/Alcoxidos=65,  Agua/Alcoxidos=20,  Acido/Alcoxidos=0.2,  Aluminio/Titanio=oo,

Aluminio/Titanio=2, Aluminio/Titanio=1, Aluminio/Titanio=0.

Se mezclaron los precursores alcoxidos en 2-propanol manteniendo la temperatura entre 278
y 273 K. Después, se prepard una solucion acuosa de acido nitrico para efectuar la hidrolisis. La
adicidn de ésta se realiz6 por goteo lento y agitacion constante para evitar la hidrolisis descontrolada
y precipitacion de los hidroxidos. Posteriormente se dejé madurar el gel por 24 h, al término de este
periodo se vaci6 en un cristalizador y se mantuvo a 338 K en bafio maria para la evaporacion de los
liquidos. Los sélidos obtenidos se calcinaron a 773 K por 3 h bajo atmdsfera de aire. Los soportes
obtenidos se tamizaron entre 80 y 100 mallas (0.177-0.149 mm). Este procedimiento se usé para los
tres soportes, variando la cantidad de alcdxido de aluminio y titanio segun la relacion correspondiente
al soporte deseado. Asi entonces, se obtuvieron los soportes y su nomenclatura se estableciéo como
sigue: Al,Os, alimina-titania en relacion molar Al/Ti=2, llamado AT2, alimina-titania en relacion

molar Al/Ti=1, llamado AT1y TiO,. Estos dos Gltimos fueron usados como referencia.

3.1.2. Sintesis de catalizadores
3.1.2.1. Efecto de la concentracién de titania en catalizadores de CoMo/Al,O3-TiO,

Los catalizadores se prepararon por la técnica de llenado de poro (impregnacidn incipiente) usando
la relacion atémica de Co/(Co + M0)=0.3, una densidad de 2.8 4tomos de Mo/nm? en los soportes de
alimina, AT2, AT1y titania [34, 80]. Para esto se usé molibdato de amonio hidratado ((NH4)sM07024
* 4H,0, Aldrich 99.9%) como precursor de Mo y nitrato de cobalto Il hexahidratado (Co(NO3). 6H,0,
Aldrich 99%) como precursor de Co. Para llevar a cabo la impregnacion de Mo, se saturaron los poros

de los soportes con una solucién de molibdato de amonio y se dejaron reposar a condiciones ambiente
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de presion y temperatura por 12 h. Posteriormente se calcinaron por 5 h a 673 K con una rampa de
calentamiento de 3 K/min. Los catalizadores con el Mo soportado, se impregnaron con el promotor
con la solucién de nitrato de cobalto y de igual manera se dejaron madurar por 12 h y se secaron a
393 K por 12 h con una rampa de calentamiento de 4 K/min. Posteriormente se elevo la temperatura

a 673 Ky se calcinaron por 5 h con una rampa de calentamiento de 3 K/min.

3.1.2.2. Efecto de la concentracién de Mo y Co en catalizadores de Mo/AT2 y Co/AT2

Los catalizadores de Mo sin promover se prepararon por la técnica de llenado de poro (impregnacion
incipiente) variando la cantidad de Mo en 0, 5, 10, 15y 20 % p/p (0, 0.95, 2, 3.24 y 4.7 atomos de
Mo/nm?). Para esto se us6 molibdato de amonio hidratado ((NH4)sMo07024 » 4H,0, Aldrich 99.9%)
como precursor de Mo. El catalizador de Co/AT2 también se prepard por la técnica de llenado de
poro con una carga de 3 % p/p. Para esto se uso nitrato de cobalto Il hexahidratado ((Co(NO3), *
6H,0, Aldrich 99.9 %) como precursor de Co. En todos los catalizadores, después de la saturacion
de los poros con la respectiva solucion se dejaron reposar a condiciones ambiente de presion y
temperatura por 12 h. Posteriormente se calcinaron por 5 h a 673 K con una rampa de calentamiento
de 3 K/min.

3.1.2.3. Efecto de la cantidad de Co en la promocion de catalizadores CoMo/AT2

Los catalizadores bimetalicos de 10 y 15 % p/p de Mo se prepararon por la técnica de llenado de poro
(impregnacion incipiente) como se describe en la seccién 3.1.2.1 variando la relacién Co/(Co + Mo)
en0,0.1,0.2,0.3,04y1.

3.2. DESEMPENO DE LA REACCION

3.2.1. Activacion de los catalizadores

Los catalizadores se activaron ex situ en un reactor de vidrio de lecho fijo con una mezcla de 15 %
mol H,S/H; (Praxair) con un flujo de 4 L/h. La rampa de calentamiento fue de 3 K/min hasta 673 K,
donde permanecio6 por 2 h. Posteriormente, las muestras se enfriaron hasta temperatura ambiente, a
esa temperatura se elimind el exceso de H,S con un flujo de N». Para evitar la oxidacion del

catalizador activado, se vaciaron directamente en el solvente (dodecano) de la mezcla de reaccion.
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3.2.2. Evaluacion catalitica en la HDO de fenol

La HDO del fenol (C¢HsOH, Aldrich 99.9%) se llevo a cabo en un reactor de alta presion batch PARR
5500. Con el fin de minimizar limitaciones de difusion interna, todos los catalizadores que se usaron
en reaccién se tamizaron entre 80 y 100 mallas (0.180-0.150 mm). El catalizador sulfurado se
introdujo en el reactor por lotes conteniendo una solucion de fenol en dodecano (Ci2Hzs, Aldrich,

99.99%) con una concentracion de 500 ppm de oxigeno (2937 ppm de fenol, 236 x 10° mol de fenol).

El reactor se calentd a una velocidad de 5.5 K/min hasta 593 K y se presurizé a 5.5 MPa con
hidrégeno (Praxair). Respecto a la velocidad de agitacion, ésta se mantuvo alrededor de 1000 rpm
para minimizar efectos difusionales externos y mantener el régimen cinético. EIl tiempo de reaccion
comprendi6 de 300 min y el muestreo se llevé a cabo en 0, 30, 60, 90, 120, 150, 180, 210, 240 y 300
min con el objetivo de obtener velocidades iniciales y la evolucion de los productos. Con este mismo
procedimiento se llevo a cabo la reaccién de hidrogenacion de benceno y HDO de ciclohexanona con
el fin de encontrar mas informacidn de las funcionalidades del catalizador a partir del mecanismo de

reaccion. Los calculos de velocidad de reaccion y selectividad se describen en el Apéndice D.

3.2.3. Efecto de la concentracion del agente sulfurante

Como agente sulfurante se agreg6 disulfuro de carbono (CS,, Aldrich 98%). Se realizaron reacciones
con variaciones en la concentracion del disulfuro de carbono en 0 ppm, 100 ppm y 200 ppm. La
metodologia se siguié como se describe en la seccion 3.2.2. Las reacciones para determinar el efecto
de la variacion de cantidad de Moy el efecto de la variacion de la cantidad de Co de los catalizadores

sintetizados en las secciones 3.1.2.2 y 3.1.2.3, respectivamente, se realizaron con 100 ppm de CS..

3.2.4. Analisis de productos de reaccion

Los productos resultantes se analizaron usando un cromatégrafo de gases AGILENT
TECHNOLOGIES 7890 A, equipado con detector de ionizacion de flama (FID) y una columna
AGILENT J&W GC COLUMNS CP-Sil 5 CB de 60 m x 0.32 mm x 1.0 um. Con este equipo se
detectaron los cambios en la concentracion de los productos: benceno (BEN),
ciclohexanol/ciclohexanona (CHONA) ciclohexano (CHANO) y ciclohexeno (CHENO). La
conversién total de HDO se calcul6 a partir de la aparicion de productos y se consideré la produccion
de benceno como la selectividad a la ruta de desoxigenacion directa (DDO) mientras que la
produccion de CHONA, CHANO y CHENO representaron la ruta de hidrogenacion (HYD).
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3.3. TECNICAS DE CARACTERIZACION
3.3.1. Fisisorcion de N»

Las propiedades texturales de los soportes se determinaron por fisisorcién de N, con un equipo
QUANTACHROME AUTOSORB iQ. Antes de los experimentos las muestras se desgasificaron
(<10 Pa) a 393 K. EI area superficial se obtuvo de la isoterma de adsorcion (0.1<P/P<0.3) usando
el método de multi puntos de Brunauer-Emmett-Teller (BET). El volumen total de poro (V) se
determiné por la adsorcion de N2 a P/Py=0.99. La distribucion de poro se obtuvo de la isoterma de
adsorcion por el método de Barrett-Joyner-Halenda (BJH) y el diametro de poro correspondiente al

maximo en la distribucién de BJH.

3.3.2. Difraccion de rayos X (DRX)

La difraccién de rayos X de los polvos se obtuvo en aire a temperatura ambiente usando un
difractometro BRUKER D-8 ADVANCE con geometria Bragg.Brentano 6-0, radiacion Cu Ka, filtro
Ni 0.5 % Cu-Kp en el rayo secundario y un detector de tira de silicio unidimensional sensible a la
posicion (Bruker, Lynxeye). La intensidad de la difraccion como funcion del angulo 26 se midid entre

4y 80°, con un paso de 0.02° por 0.5 s por punto.

3.3.3. Punto isoeléctrico (PIE)

La determinacion del punto isoeléctrico (PIE) de los materiales se realiz6 en un equipo MALVERN
ZETA SIZER NANO ZS. Para ello se hicieron soluciones coloidales agregando 0.05 g de soporte a
1 L de disolucion acuosa de 0.01 M de KNOs. Estos andlisis se realizaron con el objetivo de obtener
informacion acerca de la carga superficial de los soportes y asi determinar el pH en el cual se

encuentra el PIE.

3.3.4. Espectroscopia de reflectancia difusa UV-vis (DRS)

Los espectros de reflectancia difusa de UV-Vis (DRS UV-Vis) se llevaron a cabo en el rango de 200
a 1000 nm a temperatura ambiente con un espectrémetro PERKIN ELMER LAMBDA 35 equipado

con una esfera de integracion (LABSPHERE RSA-PE-20). Las muestras se tamizaron hasta obtener

100 mesh (< 0.150 mm) y secadas a 393 K por dos horas. Los espectros se realizaron en el modo de

27



reflectancia considerando un grosor infinito (Roo) usando la reflectancia de MgO como referencia. El

intervalo de adquisicion de datos fue de 0.5 nm con una velocidad de escaneo de 240 nm/min.

3.3.5. Reduccion a temperatura programada (TPR)

La reduccion a temperatura programada (TPR) se hizo en un sistema AMI-80 equipado con un
detector de conductividad térmica (TCD). La muestra (100 mg) se carg6 en la celda de U de cuarzo
y preparada in situ a 523 K por una hora bajo flujo de 35 ml/min de He. Posteriormente, el analisis se
Ilevé a cabo con un flujo constante de 50 mi/min de una mezcla de Hx/Ar al 10 vol%. La temperatura
se elevd con una rampa de 15 K/min desde temperatura ambiente hasta 1173 K. Para evitar

interferencias en las mediciones se usé una trampa de humedad.

3.3.6. Desorcién a temperatura programada de NH3 (TPD-NHs,)

La acidez de los catalizadores calcinados se determiné por la medicidn de la desorcion a temperatura
programada de amoniaco (TPD-NHj3). Estos experimentos se llevaron a cabo en un sistema AMI-80.
La celda U de cuarzo se cargd con 100 mg de muestra y se realizo el pre tratamiento bajo un flujo de
35 ml/min de He a 523 K por 1 h. Posteriormente, la muestra se enfrié a 423 K y se saturd con una
mezcla de NHs/He al 5 vol% a 35 ml/min por 30 min. Posteriormente, se equilibro el catalizador con
un flujo de He a 423 K por 30 min, el amoniaco se desorbi6 usando calentamiento lineal de 15 K/min
hasta 773 K. Para analizar estos resultados se establecieron tres segmentos de temperatura para
identificar la fuerza acida: 423-523 K para sitios débiles; 523-673 K para sitios medios y 673-773 K

para sitios acidos fuertes.

3.3.7. Evaluacion catalitica de la conversidn de isopropanol para la determinacion de sitios
acidos y basicos

La deshidratacion de isopropanol (IPA) ha sido utilizada en diferentes trabajos reportados en la
literatura [81-83] para probar la determinacién de acidez de diversos catalizadores heterogéneos. La
deshidratacion de alcoholes se lleva a cabo mediante diferentes rutas de reaccion dependiendo el tipo
de sitio. En presencia de sitios acidos el IPA se transforma a propeno mediante una reaccion tipo E1
(acidez fuerte). Por otro lado, mediante una reaccion E1 con base conjugada (E1Cb), los sitios basicos
se deshidrogenan (base fuerte) y se produce acetona (ACE). Como tercera ruta, si existen sitios acidos

y bésicos el IPA se transforma, mediante una reaccion E2, en diisopropil éter (DIPE) [84].

28



Estos experimentos se realizaron en la Universidad Auténoma de San Luis Potosi (UASLP)
con las condiciones que se explican a continuacion. Se us6 un reactor de lecho empacado operado a
presion atmosférica y 453 K. La alimentacion al reactor consistié de un flujo de He saturado con
isopropanol, con una velocidad espacial (WHSV/pa) fue de 0.1 h™®. Los productos de reaccion se
analizaron en linea usando dos cromatégrafos de gases AGILENT 6850 equipados con detectores
FID y TCD. Las condiciones de operacion estandar para evaluar los catalizadores fueron: WHSV pa=
0.1 hY; wear=0.15 g; Vie=15 ml/min; yipa=0.009 mol/mol; Tpre=Trnn=453 K.

3.3.8. Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X (XPS)

El analisis de espectroscopia fotoelectronica de rayos X se aplico a los catalizadores en estado sulfuro.
Se usé un espectrometro VG ESCALAB 200R equipado con un analizador de electrones hemisférico
y una fuente de rayos X de Mg Ka (hv=1253.6 e¢V) propiedad del Instituto de Catalisis y

Petroleoquimica de Madrid.

El procedimiento de sulfuracién de los catalizadores de CoMo es el mismo que el usado en
la activacion antes de la reaccidn y se almacenaron en n-heptano para evitar su exposicion al aire.
Para llevar a cabo el analisis, se colocaron en un sujetador de cobre el cual va montado en un porta
muestras en la cdmara de pre tratamiento del espectrometro, de esta manera, se desgasificé a 130 °C
por 1 h antes de ser transferido a la cadmara de andlisis. El catalizador se desgasifico a 10®° mbar y se
llevé a la camara de analisis de bombardeo de iones, donde la presion residual se mantuvo debajo de
7x107° mbar durante la adquisicion de datos. Las energias de enlace fueron referenciadas con el pico
de Al 2p (74.5 eV) en y-Al,O3 para considerar los efectos de las cargas. Las areas de los picos fueron
analizadas después del ajuste de los espectros experimentales con las curvas Gaussianas/Lorentzianas
y de la eliminacién del fondo (funcidn Shirley). Las proporciones atdmicas superficiales se calcularon
desde las relaciones del area del pico normalizado por los factores de sensibilidad atémica

correspondientes [85].

3.3.9. Microscopia electronica de transmisién de alta resolucion (HRTEM)

Los catalizadores sulfurados se caracterizaron por microscopia electrénica de transmision de alta
resolucién (HRTEM). Las iméagenes se obtuvieron por un equipo TITAN 80-300 operado a 300 kV

con una sefial de rayos Schottky. La resolucion y el limite de resolucion fueron superiores a 0.085
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nm. Los catalizadores en polvo fino se dispersaron en etanol con un bafio de ultrasonido a temperatura
ambiente. Después, una gota de la suspension se colocé en la rejilla de Cu recubierta de carbon. El
porta muestras fue introducido en la camara del microscopio y se aplico ultra alto vacio (>10” Pa).
Las iméagenes digitales de la superficie de las muestras fueron obtenidas usando una cdmara de CCD.
La imagen digital fue procesada usando el software Digital Micrograph 3.7 (Gatan Inc.). Para mayor
representacion de la muestra se consideraron por lo menos diez imagenes representativas para cada
muestra. Ahora bien, para obtener informacion estadistica mas confiable se midi6 la longitud de al
menos 600 particulas. Asi mismo, la distribucion de tamafio de particula se evalu6 mediante un conteo
en las micrografias tomadas de la misma muestra. El promedio de tamafio de particula se estimé
tomando en cuenta el andlisis estadistico de la distribucién de tamafio de particula. La longitud media
de las laminas y promedio de apilamiento de las laminas de MoS,, se calcularon de acuerdo con las

ecuaciones de distribucion siguientes [86]:

n N
[ =Lz 3.1

n Lt
i=1Mi

Donde l; es la longitud de las laminas de la particula i, ni es el nimero de particulas con longitud I;.

El nimero promedio de apilamiento:

N = Zenill 3.2

n L
i=1"

Donde N; es el numero de apilamiento por particula i, y ni es el nimero de particulas con N;

apilamientos.
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CAPITULO YV
RESULTADOS

“Los cientificos de hoy piensan en profundizar y no en esclarecer. Uno debe ser sensato
para pensar con claridad, pero uno puede pensar con profundidad aun siendo un
demente”.

-Nikola Tesla
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4.1. CARACTERIZACION DE SOPORTE

4.1.1. Fisisorcién de N>

En la Figura 4. 1 se exponen la comparacion de las isotermas de adsorcion-desorcion de N2 para los

diferentes soportes sintetizados por sol-gel.
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Figura 4. 1. Isotermas de adsorcion-desorcion de N, para las muestras de soportes sintetizados
por sol-gel calcinados a 773 K.

Las isotermas expuestas en la Figura 4. 1 muestran isotermas tipo 1Va con una histéresis H3,

para los soportes de AlOs, AT2 y AT1, tipico de s6lidos mesoporosos con poros en forma de botella.

Por otro lado el soporte de TiO, mostr6 una isoterma tipo 1Va con histéresis H1, esto indica que son

s6lidos mesoporosos en forma de grieta [87]. La Figura 4. 2 muestra las distribuciones de didmetros

de poro en los soportes sintetizados.
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Figura 4. 2. Distribucion de tamafio de poro para los soportes sintetizados por sol-gel y
calcinados a 773 K.

Este tipo perfil de distribucién muestra que los soportes con contenido de alimina tuvieron
un dominio de tamafio de poro de 40 hasta 300 A con méaximos en 9.5 A para el soporte de Al,Os, 77
A para AT2, 86 A para AT1. En el caso del soporte de TiO,, este dominio de diametro de poro fue

menor, abarcando de 40 a 125 A con méaximo en 70 A. En la Tabla 4. 1 se resumen las propiedades

texturales de las muestras.

Tabla 4. 1. Propiedades texturales de los soportes calcinados a 773 K.

Soporte SgeT Vp Diametro de poro
[m*g™] [cm®g™] [A]
Al,O3 259 0.95 95
AT2 359 1.1 77
AT1 390 0.90 86
TiO, 80 0.32 70

Enla Tabla 4. 1 se observa que los soportes de 6xido mixto presentaron mayor area superficial
que la alimina. La alumina presentd un area superficial 28 % menor que el soporte AT2 y 33 %
menor que el soporte AT1. El soporte de TiO, mostro la menor area superficial, 6 veces menor que
el 6xido mixto AT2. Por otro lado, el volumen de poro es aproximadamente de 1 cm®/g en los tres
soportes con contenido de alimina, esto se debe a la formacion de las estructuras en el proceso sol-
gel [79]. Respecto al didmetro de poro, los soportes con contenido de titania son menores respecto al

de alimina. Sin embargo, son lo suficientemente grandes para que moléculas como el fenol o
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guayacol y sus productos puedan transitar a través de ellos [9]. Esta variacion en el didmetro de poro
se relaciona con la técnica de preparacion del soporte, especificamente en la etapa de secado y
calcinacion del sol-gel, ya que en estas etapas es cuando las estructuras de los poros se forman [73,
74]. Las propiedades texturales encontradas para los 6xidos mixtos muestran que estos soportes

pueden ser usados en los procesos de hidrotratamiento.

4.1.2. Determinacion del punto de carga cero

En la Tabla 4. 2 se muestran los puntos isoeléctricos de soluciones coloidales de los soportes
calcinados a 500°C de Al,Os3, Al,Os-TiO; y TiO2. Se puede observar que los puntos isoeléctricos
(PIE, ¢=0) disminuyen conforme aumenta la cantidad de titania en el soporte. Esto indicaria que a
menores valores de pH en los PIE, las cargas superficiales predominantes son positivas y a mayores

valores de pH las cargas superficiales predominantes son negativas [88].

Tabla 4. 2. Punto isoeléctrico de los soportes sintetizados por sol-gel y calcinados a 773 K.

Soporte Punto isoeléctrico
[PH]
Al,O; 8.5
AT2 7.6
AT1 7.1
TiO, 5.9

Debido a que las especies Mo presentes en la solucion de heptamolibdato de amonio cambian
dependiendo el pH y la concentracidn, esto se puede relacionar con el contenido que se depositara en
la superficie del soporte dependiendo de su PIE [88]. En la literatura se reportan diferentes especies
de Mo existentes en medio acuoso variando la concentraciéon y pH de la solucion [89, 90]. Con base
en esto se calcul6 tedricamente la variacion de las especies de Mo de las soluciones hechas en este
trabajo usando el software MEDUSA del Instituto Real de Tecnologia de Suecia y se exponen en la
Figura 4. 3.

34



H MoO MoO *
2 4(s)
1.0 . -

Fracciéon

Figura 4. 3. Variacion de fraccion de especies de Mo respecto al pH de solucién de
heptamolibdato de amoniol.3 M a 20 °C.

Al impregnar los soportes al pH natural de la solucién de Mo, el cual es alrededor de 5.2, las
especies de polimolbdatos predominan. Considerando que los PIE de los soportes se encuentran
valores de pH mayores que el pH natural de la solucion, es decir, existiria mayor cantidad de cargas
positivas en la superficie del soporte, entonces las especies de polimolibdatos anidnicas se
posicionarian en estas cargas positivas mediante interacciones electostaticas. Ahora bien, el PIE del
soporte de alimina es mayor que el de los demés soportes, por lo tanto, en este soporte hay mayor
cantidad de cargas positivas al pH de impregnacion y las especies de Mo tendrian mayor interaccion
electrostatica con el soporte. Por otro lado, en los soportes de dxidos mixtos y TiO,, existe mayor
cantidad de cargas negativas en su superficie, es decir que las cargas anidnicas de las especies de Mo
se repelen y podrian dar lugar a especies de mayor tamafio desde el momento del secado hasta la
calcinacion y como consecuencia, especies 0xido méas grandes en comparacion con las soportadas en

alimina.

4.1.3. Difraccién de rayos-x (DRX)

En la Figura 4. 4 se exponen los difractogramas de los soportes sintetizados de Al,O3, AT2 y AT1
calcinados a 773 K.
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Figura 4. 4. Difractograma de rayos X de los soportes calcinados a 773 K. a) Al.Os, b) AT2, ¢)
ATL.

En el soporte de alimina, se pueden apreciar un pico amplio a 37° y picos en
aproximadamente 45.5° y 66°, que coinciden con el patron cristalino de y-alumina (GA) en forma
pseudo-espinela (y-alimina, tarjetas JCPDS 10-425 y JCPDS 29-63). Debido a la anchura de los picos
mencionados, se puede sugerir que la alimina se encontré en forma microcristalina, con cristales
menores a los 3 nm. Por otro lado, en el soporte AT2 calcinado a 773 K no se mostraron picos
definidos, por lo tanto, es posible referirse a este soporte como amorfo, o bien, una mezcla
microcristalina de alimina y titania, donde el efecto de la presencia de Ti** no es apreciable. Asi, las
particulas de TiO; del soporte serian de un tamafio de 2 - 4 nm [67]. De manera similar, el soporte
AT1 mostr6 una estructura microcristalina entre la alimina y la titania. No obstante, en estos dos
altimos difractogramas se puede ver un pico ancho y difuso ubicado entre 20° y 37°. En esta zona se
ubicaria un pico caracteristico del patron correspondiente a la anatasa o rutilo (25.3°, 27.4°, 36°
JCPDS-21-1272 y JCPDS-84-1286). Esto sugiere que la titania presente en estos dos soportes esta

dispersa sobre la alimina [73].
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Figura 4. 5. Difractograma de rayos X de los soportes AT2 y AT1 calcinados a 973 K. a) AT2,
b) AT1.

En la Figura 4. 5 se muestran los difractogramas de rayos X para los soportes de AT2 y AT1
calcinados a 973 K. EIl soporte de AT2 presenté amorficidad después del tratamiento a mayor
temperatura. No obstante, es posible ver dos picos anchos, uno entre 40 y 50° y el otro cercano a 67°,
los cuales corresponden a la forma pseudo-espinela desordenada microcristalina de y-Al,O3 que dio
indicios de segregacion; es decir, presenta mayor orden estructural que su similar calcinado a 773 K.
Esto es de esperarse ya que la alimina estad en mayor proporcion que la titania. No es posible ver la
estructura cristalina de anatasa o rutilo ya que estas continuarian dispersas en el soporte de alimina
[67, 79, 91]. En el caso del soporte de AT1 se pueden identificar facilmente las fases cristalizadas de
anatasa y rutilo segregadas en particulas mayores a los 3 nm. Por lo tanto, al aumentar la cantidad de
titania en el soporte y calcinarlo a 973 K se lleva a cabo el ordenamiento de las estructuras cristalinas
de ambos 6xidos. En términos de mezclado de las fases de ambos 6xidos, debido al alto contenido de
titania, el soporte AT1 mostrd una menor estabilidad térmica que el soporte de AT2, ya que a los 973
K se segregan los dxidos que componen el soporte. El soporte de AT2 mostré un menor orden

estructural que el soporte de AT1 tanto a la temperatura de calcinacion de 773 K como a 973 K.
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Figura 4. 6. Difractogramas de rayos X de los soportes AT2 y AT1 calcinados a 1173 K. a)
AT2, b) AT1.

Al calcinar ambas muestras de soporte de 6xido mixto AT2y AT1a 1173 K como se muestra
en la Figura 4. 6, se pueden ver los picos caracteristicos de las fases cristalinas de anatasa y rutilo
[91]. La fase rutilo se encuentra en mayor proporcion que anatasa en ambas muestras y se encuentran
segregadas y separadas de la matriz de alimina. La alimina por su parte, mostrd cristalizacion de a-
Al,Oz en ambos soportes. Adicionalmente, se puede observar que la fase rutilo mostro cristales mas
grandes que la anatasa en el soporte de AT1 respecto al de AT2 ya que los picos son mas delgados.
Esto es debido a que los cristales de titania presentes en AT1 comenzaron su proceso de nucleacion,
cristalizacién primaria (formacion de anatasa) y secundaria (de anatasa a rutilo) y crecimiento de
grano desde los 973 K; es decir, antes que en el soporte de AT2 el cual es térmicamente mas estable.
Ya que el rutilo no tiene interaccion con las fases de alimina, al ir calentando las muestras a
temperaturas mayores de 973 K, los cristales de rutilo crecen mas rapido en la muestra AT1 que en
AT2[92]. A 1173 K los cristales de rutilo presentes en AT1 son mas grandes que en AT2 y no tienen
interaccion con los cristales formados de a-Al>Os por lo tanto la condicion de obtener materiales con
nano particulas dispersas que la sintesis de sol-gel brinda se pierde desde los 973 K en la muestra

ATL
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Figura 4. 7. Difractograma de rayos X del soporte de TiO; calcinado a 773 K.

En la Figura 4. 7 se presenta el difractograma del soporte de titania. En este soporte de titania
se pueden ver picos definidos en 25.3°, 38.1°, 48°, 54.7° y 62.8° que son caracteristicos de cristales
de titania en fase anatasa (JCPDS-ICDD 21-1272). Se puede observar que no se presento la fase rutilo.
Esto indicaria que la sintesis se llevo a cabo segln lo descrito anteriormente [91]. A temperaturas
mayores de los 773 K, el tamafio de cristal aumenta y la fase anatasa se transforma a rutilo
rapidamente como se ha explicado anteriormente por [79, 91]. En contraste con el soporte AT2, los

soportes AT1 y TiO, mostraron mayor sensibilidad térmica lo cual podria ser una desventaja ante

posibles cambios en la temperatura de reaccién.
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4.2. EFECTO DE LA CONCENTRACION DE TITANIA EN EL SOPORTE EN LA
HIDRODESOXIGENACION DE FENOL

4.2.1. Efecto de la composicion del soporte en la actividad catalitica sin agente sulfurante

Las velocidades iniciales de reaccion para la HDO del fenol se presentan en la Tabla 4. 3. Cuando la
velocidad inicial de reaccion se calculé por gramo de catalizador los catalizadores de CoMo/AT2 y
CoMo/AT1 presentaron una actividad 2.6 veces mayor que el catalizador CoMo/Al,O3. Por su parte,
el catalizador CoMo/TiO; presentd la mayor actividad que fue 3.2 veces mayor al catalizador

soportado en alumina.

Tabla 4. 3. Velocidades iniciales de reaccion en la HDO de fenol para los catalizadores
sulfurados de CoMo a 5.5 MPay 593 K.

Velocidad inicial de reaccién

Catalizador Velocidad inicial de reaccién
[x 107 mo'fenol'(gMo-s)_l]

[X 108 mo |feno|'(gcat~s)-1]

CoMo/Al,0s 31+£3 272
CoMo/AT2 80+38 50+5
CoMo/AT1 80+8 46 £5
CoMo/TiO, 98+9 275 + 27

Sin embargo, debido a que se impregnaron con una carga de 2.8 atomos/nm? estos
catalizadores tienen diferentes cargas de Mo. Por lo tanto, las velocidades iniciales se normalizaron
para compararlos por la masa de Mo impregnada. Mediante esta comparacion se puede observar en
la Tabla 4. 3 que el catalizador CoMo/AT2 mostr6 una velocidad inicial 1.85 veces mayor que su
similar soportado en alimina. En el caso del catalizador CoMo/AT1, la velocidad inicial por gramo
de Mo fue 1.70 veces superior que el catalizador CoMo/Al;Os, pero s6lo 1.08 veces menor que el
soportado en AT2. Finalmente, el catalizador soportado en TiO,, mostré una velocidad inicial 10

veces mayor respecto al de referencia soportado en Al,O3 y 5.5 veces mayor que CoMo/AT2.

En la literatura se han identificado dos rutas que describen la HDO del fenol: desoxigenacion
directa (DDO) que produce directamente benceno e hidrogenacion (HYD) que da lugar a

ciclohexanona, ciclohexanol, ciclohexeno y ciclohexano [9, 19, 27]. Estos productos se detectaron en
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todos los catalizadores evaluados. No obstante, el intermediario ciclohexanona/ciclohexanol no se

detectd. En la Tabla 4. 4 se expone la selectividad a bajas conversiones.

Tabla 4. 4. Rendimiento de productos de la HDO de fenol a 5.5 MPa y 593 K para los
catalizadores sulfurados de CoMo al 20 % de conversion.

Catalizador Rendimiento de los productos
[%]
Benceno Ciclohexeno Ciclohexano
CoMo/Al;O3 1201 35103 45+04
CoMo/AT2 145+1 3.1+03 24+0.2
CoMo/AT1 142+1 35+0.3 23+0.2
CoMo/TiO, 114 +1 58+05 28+0.2

Se puede observar que ambos catalizadores soportados en Al.Os-TiO; mostraron
selectividades similares. En estos catalizadores se obtuvo una produccion de benceno 1.2 veces mayor
que los catalizadores soportados en Al,O3 y TiO.. En la produccidn de ciclohexeno los catalizadores
CoMo/Al;O3, CoMo/AT2 y CoMo/AT1 presentaron una produccién similar, mientras que el
catalizador CoMo/TiO, mostré aproximadamente 1.6 veces mayor produccién de este compuesto
respecto a los otros tres catalizadores. La produccién de ciclohexano en el catalizador CoMo/Al,O3
fue de 1.7 veces superior que los catalizadores con contenido de titania. Este comportamiento indica
gue la capacidad para romper el enlace C-O (funcionalidad de hidrogendlisis) es mayor en los
catalizadores soportados en AT2 y AT1, por lo tanto, se puede sugerir que hay menor consumo de
hidrégeno. Por su parte, el catalizador soportado en alimina muestra una capacidad superior para
hidrogenar el ciclohexeno (funcionalidad hidrogenante) que los demas catalizadores. Particularmente
el catalizador CoMo/TiO,, mostré menor rendimiento hacia la funcionalidad de hidrogendlisis para
formar benceno que los soportados en éxido mixto. Sin embargo, presenta la capacidad para formar
ciclohexeno a partir del intermediario ciclohexanol/ciclohexanona. Adicionalmente su funcionalidad
de hidrogenacion de ciclohexeno es menor que la de los demas catalizadores. Esto se comprueba en
la Figura 4. 8.

41



100 100

—a— Benceno a —a— Benceno b
—e— Ciclohexano —e— Ciclohexano
80 —4— Ciclohexeno 80 —a— Ciclohexeno

60 + 60

40 -

40

20 20

Rendimiento de productos (%)
Rendimiento de productos (%)

0 T T T T T T T T T 0 T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Conversion de fenol (%) Conversion de fenol (%)
100 100
—a— Benceno c —a— Benceno
—e— Ciclohexano 90 4 |—e— Ciclohexano|
—4— Ciclohexeno —a— Ciclohexeno

80 4

80
70
60 + 60
50
40 40
30

20 4 20

Rendimiento de productos (%)
Rendimiento de productos (%)

104

0 T T T T T T T T T 04 T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

Conversion de fenol (%) Conversion de fenol (%)

Figura 4. 8. Rendimiento de reacciones en funcion de la conversion de fenol a 5.5 MPay 593 K
para los catalizadores de CoMo sulfurados. a) CoMo/Al,O3, b) CoMo/AT2, ¢) CoMo/ATL1, d)
CoMo/TiO;. Productos: (m) Benceno, (®) Ciclohexeno, y (A) Ciclohexano.

La Figura 4. 8 muestra los rendimientos de los productos como funcién de la conversion del
fenol. A conversiones cercanas a cero, en todas las muestras se observ6 un rendimiento superior hacia
benceno y en menor medida, rendimiento hacia ciclohexeno y ciclohexano. Al 20% de conversion la
ruta de DDO se vio promovida 1.20 veces en los catalizadores de CoMo/AT2 y CoMo/AT1
comparado con el catalizador CoMo/Al,Qs, es decir, la produccion de benceno se incrementd usando
el soporte de éxido mixto. Por otro lado, la ruta de hidrogenacion no se vio favorecida en los
catalizadores soportados en AT2 y AT1 ya que mostr6 1.30 veces menos produccion de hidrocarburos
aliciclicos que el catalizador soportado en alimina. Cabe sefialar que la produccién de ciclohexano
superd a la de ciclohexeno en aproximadamente el 20 % de conversion en CoMo/Al;Os, mientras que
en CoMo/AT2y CoMo/AT1 se encuentra practicamente igual y se mantiene asi hasta casi el 30 % de

conversién. Por su parte, el catalizador de CoMo/TiO,, mostrd una produccion de benceno similar al
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catalizador soportado en alimina, no obstante, en la ruta de HYD se produjo 1.55 veces mas
ciclohexeno y 1.40 veces menos ciclohexano que el catalizador de CoMo/Al;Os. Es decir, la
funcionalidad de hidrogenacién para consumir ciclohexeno disminuyd con el incremento en la

cantidad de titania en el soporte.

Al 50 % de conversién se observa en todos los catalizadores que el benceno continué siendo
el producto principal lo que estd de acuerdo con lo mencionado en la literatura [42]. La ruta de
hidrogendlisis (produccion de benceno) fue 1.3 y 1.1 veces superior en ambos catalizadores
soportados en Al,O3-TiO2 en comparacion con CoMo/Al,0; y CoMo/TiO; respectivamente. El
ciclohexeno mantuvo un rendimiento alto en el catalizador de CoMo/TiO,, siendo entre 1.4y 1.3
veces mayor que en los demas catalizadores. De hecho, a esta conversion en todos los catalizadores
la produccién de ciclohexano super6 a la de ciclohexeno excepto para el catalizador soportado en
titania. Esto confirmaria lo propuesto anteriormente para este catalizador: la funcionalidad de
hidrogendlisis del intermediario ciclohexanol/ciclohexanona es mayor que en los demas catalizadores
con contenido de alimina, sin embargo, su capacidad para hidrogenar el ciclohexeno no es tan alta
como para convertirlo a ciclohexano rapidamente. Por Gltimo, se puede observar un aumento en la
produccién de ciclohexano para todos los catalizadores. El catalizador CoMo/AlLO; tuvo una

produccidn de este compuesto aproximadamente 1.4 veces mayor respecto a los otros catalizadores.

A conversiones altas (> 70 %), el benceno sigui6 siendo el producto principal para todos los
catalizadores, siendo significativamente mayor en los catalizadores soportados en AT2 y AT1. Al 70
% de conversidn, la cantidad de benceno fue 1.37 veces superior en los catalizadores soportados en
los 6xidos mixtos respecto al soportado en alimina y 1.20 veces mayor que el soportado en titania.
Es decir, estos catalizadores mantuvieron su funcionalidad de hidrogendlisis a altas conversiones.
Respecto a la ruta de hidrogenacion, la produccion de ciclohexano fue significativamente mayor en
el catalizador soportado en alimina ya que es del doble comparado con los demas catalizadores. El
ciclohexeno, por su parte, mostré una disminucion en su rendimiento debido a su condicion de
intermediario, exponiendo casi su total consumo en los catalizadores con contenido de alumina. No
obstante, en el catalizador soportado en titania, su rendimiento continud siendo 1.40 veces mayor y

su declive se observo hasta conversiones superiores al 80 %.

Este comportamiento indica que las funcionalidades de hidrogendlisis en todos los
catalizadores es mayor que la de hidrogenacion. No obstante, esta capacidad de ruptura del enlace

Car-0O es mayor en los soportados en 6xidos mixtos, lo que sugiere un menor consumo de hidrégeno
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lo cual es beneficioso para las refinerias. Por otro lado, a pesar que la funcionalidad de hidrogenacién
de los compuestos aliciclicos es menor que la de hidrogendlisis del fenol al introducir titania al soporte
de alimina, al tener un soporte compuesto Unicamente por titania la capacidad de hidrogenacion del

ciclohexeno disminuye.

Sin perder el objetivo de estudiar los éxidos mixtos en la HDO de fenol, el catalizador
soportado en AT2 se seleccioné para continuar los experimentos de reacciones de los intermediarios
ya que mostré mayor actividad por gramo de Mo y selectividad similar comparado con CoMo/AT1.
Para comprender mejor las funcionalidades de hidrogenacién e hidrogendlisis para la produccion de
ciclohexeno y ciclohexano, se llevaron a cabo reacciones con ciclohexanona y benceno. Las
velocidades iniciales de reaccion por masa de Mo de estos dos compuestos se presentan en la Tabla
4.5,

Tabla 4. 5.Velocidad de reaccion inicial de la hidrogenacion de benceno y la HDO de
ciclohexanona a 5.5 MPay 593 K para los catalizadores sulfurados de CoMo/Al,O3 y
CoMo/AT2.

Velocidad inicial de reaccion

Catalizador Hidrogenacion de Hidrodesoxigenacion de
benceno ciclohexanona
[x10” molsen-(gmos)™] [x10° molcrona:(gmos)™]
CoMo/Al20s3 1.2+£0.1 16+0.1
CoMo/AT?2 0.6 +0.06 2.7+0.2

Para ambos catalizadores, las reacciones de ciclohexanona mostraron una actividad de dos
ordenes de magnitud mayor a la actividad que las reacciones de benceno. Los de productos del
benceno fueron ciclohexeno y ciclohexano, sin embargo, su produccion no fue significativa
comparada con las reacciones de ciclohexanona como se muestra en la Figura 4. 9. Esto es de
esperarse ya que a las condiciones de reaccion la hidrogenacion de benceno se ve limitada

termodinamicamente [18, 41, 93].
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Figura 4. 9. Esquema de reaccion de la hidrogenacion de benceno.

El catalizador de CoMo/Al>O3 mostré una velocidad inicial de reaccion en la hidrogenacion
de benceno dos veces mayor que la obtenida para el CoMo/AT2. Los rendimientos de las reacciones

de hidrogenacién de benceno se exponen en la Figura 4. 10.
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Figura 4. 10. Rendimiento de reacciones en funcion de la conversion de benceno a 5.5 MPa'y
593 K para los catalizadores de CoMo sulfurados. a) CoMo/Al,O3, b) CoMo/AT2. Productos:
(m) Ciclohexano y () Ciclohexeno.

Se puede observar en la Figura 4. 10 que el ciclohexeno se produce primero que el
ciclohexano en ambos catalizadores. No obstante, la produccion de ciclohexano es 1.23 veces mayor
en el catalizador soportado en AT2 que en el soportado en alimina al 1.2% de conversion. Esto
significa que el ciclohexeno se transforma en ciclohexano primero en CoMo/AT2 que en
CoMo/Al;O3. Asi mismo, esto también indica que el benceno podria transformarse a ciclohexano
directamente [41]. Con base en la Figura 4. 10 se puede afirmar que la reaccién de hidrogenacion de
benceno se puede llevar a cabo y que la capacidad de hidrogenacion de los enlaces  es mayor para
CoMo/AT2 que en CoMo/Al,Qs, es decir, que los sitios que se encargan de este tipo de reacciones
juegan un mayor papel en el catalizador soportado en alimina. No obstante, la densidad de sitios
metalicos encargados de la hidrogenacién seria mayor en CoMo/Al,O3 que en CoMo/AT2, mientras

gue en éste Ultimo serian Mas activos.
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En la reaccién de HDO de ciclohexanona, el catalizador CoMo/AT?2 increment6 la velocidad
inicial de reaccién 34 % en comparacion con el catalizador de CoMo/Al;Os. En las reacciones de
ciclohexanona la ruptura del enlace 1 C=0 y la hidrogenacion subsecuente dan lugar a ciclohexanol,

ciclohexeno y ciclohexano sucesivamente como se muestra en la Figura 4. 11.
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Figura 4. 11. Esquema de reaccion de HDO de ciclohexanona.

Los rendimientos de esta reaccion se exponen en la Figura 4. 12. En esta figura se puede ver
que la funcionalidad de hidrogendlisis aumenta al introducir titania en el soporte ya que a 20 % de
conversion el rendimiento del ciclohexanol disminuyé 60 % y la produccién de ciclohexeno fue 10
% mayor en el catalizador de CoMo/AT2 respecto a CoMo/AlO:s.
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Figura 4. 12. Rendimiento de reacciones en funcion de la conversion de ciclohexanona
a 5.5 MPay 593 K para los catalizadores de CoMo sulfurados. a) CoMo/Al;Os, b) CoMo/AT2.
Productos: (m) Ciclohexanol, () Ciclohexano, y (A) Ciclohexeno.

La transformacion de ciclohexanona a ciclohexanol y subsecuentemente a ciclohexeno es
promovida en el catalizador soportado en éxido mixto comparado con el soportado en alimina. Por
lo tanto, los sitios encargados de hidrogendlisis participan méas en el catalizador con contenido de
titania. Por su parte, la produccién de ciclohexano al 20 % de conversién, fue del doble en el
catalizador soportado en alimina comparado con el soportado en AT2. Esto significa que también en

esta reaccion la hidrogenacion de ciclohexeno se lleva a cabo preferentemente en el catalizador sin
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contenido de titania que en el de 6xido mixto. A conversiones mayores de 70 %, el rendimiento de
ciclohexeno fue 1.24 veces superior en el catalizador soportado en AT2 debido a que este catalizador
presenta menor densidad de sitios hidrogenantes que el soportado en alimina. Complementando con
los resultados de la hidrogenacion de benceno, se puede sugerir que en el catalizador con contenido
de titania, existe mayor cantidad de sitios encargados de la hidrogendlisis y que los sitios metalicos
son mas activos y mas escasos que en el catalizador soportado en alimina. Esto confirma las
diferencias en la funcionalidad hidrogenante de ambos catalizadores vista anteriormente en la HDO
de fenol y la hidrogenacion de benceno. En resumen, los rendimientos de reaccion de HDO de
ciclohexanona mostraron que la produccion de ciclohexanol y ciclohexano fue mayor en
CoMo/Al;Os, mientras tanto la produccion de ciclohexeno fue mayor para el catalizador soportado
en AT2. A conversiones cercanas al 100 % es posible ver un méaximo en la produccién de ciclohexeno
para después disminuir notoriamente en ambos catalizadores. Por su parte, el rendimiento del
ciclohexano aumenta exponencialmente a altas conversiones debido a la hidrogenacion del

ciclohexeno.

Con base en estas reacciones de los intermediarios, se puede concluir que en la reaccion de
HDO de fenol los productos aliciclicos se generaron a partir de los intermediarios oxigenados y no
por hidrogenacion de benceno. Asi mismo, se generaron mas sitios encargados de la hidrogenolisis

al agregar titania al soporte de alimina.

4.2.2. Efecto del agente sulfurante

La presencia del CS, como agente sulfurante durante la HDO del fenol dio lugar a una disminucién

en la velocidad inicial de reaccion en ambos catalizadores como se muestra en la Tabla 4. 6.

Tabla 4. 6. Velocidad inicial de reaccion en la HDO de fenol a 5.5 MPa y 593 K para los
catalizadores sulfurados de CoMo/Al,O3; y CoMo/AT2 en funcién de la concentracion del
agente sulfurante (CS,).

Velocidad inicial de reaccién [x10” moltenoi*(gmoS)™]

Catalizador

0ppm S 100 ppm S 200 ppm S
CoMo/Al203 27 +2 12+1 9+0.9
CoMo/AT2 50+5 25+2 23 +2
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La velocidad de reaccion disminuy6 0.45 y 0.50 veces para CoMo/Al, O3 y CoMo/AT2
respectivamente cuando se afiadieron 100 ppm de azufre a la mezcla reaccionante. Asi mismo, cuando
la concentracion de azufre se fue de 200 ppm, tomando a la velocidad sin CS, como referencia, la
velocidad inicial de reaccion disminuyé 0.33 y 0.46 veces para los catalizadores de CoMo/Al;O3 y
CoMOo/AT2 respectivamente. Esta disminucion en la velocidad de reaccion se debe a un efecto
inhibitorio de la reaccion, derivado de la competencia por sitios entre los reactivos y el H,S generado
in situ. Este compuesto se genera por la descomposicion del CS; en la atmosfera reductora [42]. La
Figura 4. 13 muestra los rendimientos de los productos en funcion de la concentracion de azufre en
la HDO del fenol.
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Figura 4. 13. Efecto de la concentracion de azufre (CS;) en los rendimientos de los productos
de la HDO de fenol a 20 % de conversion para los catalizadores de CoMo soportados a 5.5
MPay 593 K. a) CoMo/Al;O3, b) CoMo/AT2.

En presencia de CS, los productos principales fueron benceno, ciclohexeno y ciclohexano.
Ya que la reaccion se llevé a cabo a menor velocidad en presencia del agente sulfurante, el
ciclohexanol pudo ser observado como se muestra en la Figura 4. 13. El decremento en la velocidad
inicial en CoMo/Al,Os provocd la disminucion de hasta 0.6 veces en la produccion del benceno
mientras que los rendimientos del ciclohexeno y ciclohexano se incrementaron hasta 2.3 y 1.3 veces
respectivamente. Para el catalizador soportado en AT2, la ruta de DDO se inhibié en menor medida
comparado con el catalizador soportado en alimina, por lo que esta ruta se mantuvo como principal
en el catalizador de CoMo/AT2. Asi, en este catalizador el rendimiento del benceno disminuy6 hasta
0.20 veces mientras que los rendimientos del ciclohexeno y ciclohexano incrementaron hasta 1.3 y

1.4 veces respectivamente. De acuerdo con lo publicado en la literatura, al afiadir el agente sulfurante,
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la ruta de DDO se inhibe significativamente en los catalizadores de CoMo/Al;O; debido a la
competicion del azufre con el oxigeno por los mismos sitios activos; mientras que la ruta de HYD se
incrementa o no se ve afectada [27, 28, 32]. Esto es debido a que en el catalizador soportado en AT2,
los sitios DDO son més abundantes y la competicion por estos es menor que en el catalizador
soportado en alimina. Por otro lado, los sitios encargados de la HYD, son menos abundantes en
CoMo/AT2 que en CoMo/Al,QOs, por lo tanto, esta ruta se ve ligeramente promovida. No obstante, la
velocidad inicial disminuye ya que estos Gltimos sitios no son tan abundantes y existe competencia
por los sitios de hidrogendlisis.

El efecto del agente sulfurante en la ruta de hidrogenacion puede analizarse mejor por la

relacion molar entre el ciclohexano con ciclohexeno como se muestra en la Figura 4. 14.

[__[0ppm
[ 100 ppm
I 200 ppm

1.6

1.2

0.8 H

0.4 4

Ciclohexano / Ciclohexeno [mol /mol]

0.0

Co Mo/AI203 CoMo/AT2

Figura 4. 14. Efecto de la concentracion de azufre (CSy) en la relacion molar de
ciclohexano/ciclohexeno al 20 % de conversién.

En la Figura 4. 14, se observd que al introducir el agente sulfurante al 20 % conversién, la
relacion molar entre los hidrocarburos aliciclicos incrementé hasta 1.5 y 1.20 veces en los
catalizadores de CoMo/Al,O; y CoMo/AT2 respectivamente. Este resultado indicaria que la
hidrogenacién de ciclohexeno no se afect6 significativamente por la presencia del azufre y que la
produccion de ciclohexano pudo llevarse a cabo. Ademas, ya que la relacién ciclohexano/ciclohexeno
es menor en el catalizador soportado en AT2, se puede sugerir que la transformacion de ciclohexanol
a ciclohexeno fue més rapida CoMo/AT2 que en CoMo/Al,Os.
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Para ambos catalizadores, el hecho de haber observado el ciclohexanol indicaria que los
enlaces m del fenol pueden ser hidrogenados facilmente [19]. No obstante, la transformacién a
ciclohexeno no fue tan rapida como el primer paso, lo que significa que la ruptura del enlace o C-O,
también se inhibe por la presencia del agente sulfurante debido a la competencia por los sitios activos
entre el ciclohexanol y el HS [27, 28, 37].

La adsorcion del azufre y oxigeno del H,S y fenol (o ciclohexanol) respectivamente, se lleva
preferencialmente en los bordes de azufre (CUS, vacancias de azufre) debido a su caracter
electrofilico (sitio acido de Lewis), mientras que en los bordes metélicos de Mo se realiza la HYD
cdmo se muestra en la Figura 4. 15. Asi, una mayor participacion de los bordes de Mo en la reaccion
de HDO de fenol (o ciclohexanol/ciclohexanona) da lugar a mayor selectividad por la ruta de

hidrogenacién.

; H:S

HO_
Borde de azufre adsorcion-c )
@ ' .-, ,’ ;.,‘.f' ‘U, ’J, __;,, A?,),' ‘9
;. ,’. ,’ «' .»’ o — ,.,’,;’, -"-‘. s
" x‘., ‘- ;_. »’ J - HZS }'i&f' ' aud
R . Selere
Borde de Mo é adsorcion-m
HO

Figura 4. 15. Esquema de las formas de adsorcion y competicion del fenol con HS.
Modificado de [10].

La conversion de fenol a ciclohexanol se lleva a cabo por la hidrogenacién de un enlace & del
anillo aromatico para después formar ciclohexeno y ciclohexano por el ataque subsecuente de sitios
acidos Bransted (ver Figura 4. 16) [19]. En este sentido, el H2S puede participar como una fuente de
hidrégeno en los sitios acidos Bransted ya que la adsorcion disociativa incrementa este tipo de acidez
[10, 37, 94, 95].
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Figura 4. 16. Rutas de hidrodesoxigenacion para fenol [19].

Por otro lado, en la literatura [27] se ha propuesto que en presencia de HzS, que actlia como
un nucledfilo, el ciclohexanol puede transformarse en ciclohexeno mediante reacciones acidas Sn1y
Sn2 que forman ciclohexanotiol el cual reacciona rapidamente como se muestra en la Figura 4. 17,

por lo cual no pudo ser observado.
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Figura 4. 17. Esquema de reacciones de sustitucion y eliminacion para la formacion de
ciclohexanotiol y ciclohexeno respectivamente [27].

Con base en esto, el H,S afadido provocé que la transformacion de ciclohexanol a
ciclohexeno se lleve a cabo por reacciones E2, Sy1 y Sn2 en el catalizador soportado en alimina
comparado con el soportado en AT2 que, debido a la menor cantidad de sitios metalicos, genera
menor cantidad de ciclohexanol se transforma en ciclohexeno preferentemente por una reaccion E2

y en menor medida por la generacion del tiol. Posteriormente, el H,S aumento la acidez Brgnsted del
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catalizador CoMo/Al,Os, de tal forma que la transformacion de ciclohexeno a ciclohexano fue
superior que en CoMo/AT2. La relacion ciclohexano/ciclohexeno de este ultimo catalizador, indica
que la acidez Brgnsted generada por el H.S no aumentd al mismo grado que en catalizador soportado

en alimina. Por lo tanto, hay menor generacion de ciclohexano.

4.2.3. Caracterizacion de catalizadores
4.2.3.1. Espectroscopia UV-vis de reflectancia difusa (DRS-UV vis)
4.2.3.1.1. Efecto de la titania en el soporte

Con el fin de lograr un mejor analisis y comparacidn, a pesar de no ser los catalizadores mas activos,
las muestras soportadas en AT1 y TiO; fueron incluidas en esta técnica de caracterizacion como
referencia. Los espectros de reflectancia difusa UV-vis para los soportes calcinados a 773 K se
muestran en la Figura 4. 18.
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Figura 4. 18. Espectro de reflectancia difusa UV-vis para los soportes calcinados a 773 K. a)
Al;Os, b) AT2, ¢) AT1, d) TiO..

El soporte de alimina, debido a su caracter aislante presenta bandas entre 150 y 200 nm que
se asocian con la transferencia de carga O>—AI*" y corresponden a la excitacion de electrones desde
la banda de valencia a la banda de conduccién [96]. Las bandas caracteristicas de la alimina no se
aprecian en la escala establecida en la Figura 4. 18, no obstante, es conveniente mencionarlas como

referencia. Por su parte, las muestras de soportes con contenido de titania, tanto de 6xido mixto como
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de titania pura, exponen bandas bien definidas entre los 200 y los 400 nm en el espectro de reflectancia
difusa debido a su caracter semiconductor. Estas bandas se ven desplazadas hacia el visible con el
incremento de titania en los soportes de AT2 y AT1 hasta el soporte de titania pura; centradas en 300
nm en AT2, 325 nm en AT1y 350 nm en TiO y con bordes de absorcién cerca de 350, 375y 400
nm respectivamente. De acuerdo con la literatura, corresponden a la transferencia de carga metal
ligando (TCML) del O*— Ti*" y se deben a la excitacion de electrones desde la banda de valencia
(carécter del O 2p) a la banda de conduccion (caracter del Ti 3d) de complejos de titanio de baja
coordinacion [69, 97]. En el caso de los soportes de 6xido mixto, la presencia de la titania en la
estructura de la alumina, disminuy6 la energia de borde debido a la combinacién del caracter de las
bandas de conduccion [66, 70, 98, 99]. Este incremento en el caracter semiconductor relativo a la
presencia de la titania se comprueba en la Figura 4. 19, la cual expone las energias de borde de los

soportes.
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Figura 4. 19. Energia de borde de los soportes calcinados a 773 K. a) AT2, b) AT1, c¢) TiOa.

Las energias de borde de los soportes, que se muestran en la Figura 4. 19, fueron 3.25 + 0.02,
3.36 £ 0.02'y 3.53 £ 0.02 eV para las muestras de TiO2, AT1y AT2 respectivamente. Por su parte, la
energia de borde de la alimina se encuentra fuera de escala de la Figura 4. 19 ya que fue de 5.0 eV
por su caracter aislante. De acuerdo con la literatura, la anatasa estequiométrica muestra una energia
de borde aproximadamente de 3 eV [100], la diferencia con el resultado obtenido aqui puede deberse
al método de sintesis y la estructura resultante de esta. Por ejemplo, en los soportes sintetizados por

sol-gel existe mayor homogeneidad de las fases de la titania con la alimina en comparacion con los
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sintetizados por co-precipitacion [66]. Por lo tanto, este acomodo influye directamente en las energias

de borde de los soportes.

4.2.3.1.2. Espectroscopia de reflectancia difusa UV-vis de los catalizadores en estado 6xido

La Figura 4. 20 muestra los espectros UV-vis para catalizadores de Mo calcinados a 673 K
relacionados con los soportes de AT2 y TiO,. Es posible identificar una sola banda de absorcion
debida a las transiciones de transferencia de carga metal-ligando (TCML) de O*—Mo°®*; O 2p — Mo
4d, ubicada entre los 200 nmy los 400 nm [54, 101].

0 : , : , :
200 300 400 500
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Figura 4. 20. Espectro de reflectancia difusa UV-Vis para los catalizadores no promovidos
calcinados a 673 K. a) Mo/Al,O3, b) Mo/AT2, ¢) Mo/AT1, d) Mo/TiO, ) TiO..

Dentro de esta banda, la region que se le ha atribuido a enlaces Mo=0 de especies tetraédricas
(Mo™:; Mo04*, M0,0-*) de Mo se encuentra entre los 200 — 300 nm (transiciones 1t;—2e; *T,—Ay),
mientras que la regién de 300 — 360 nm ha sido asignada al enlace Mo-O-Mo en coordinacion
octaédrica (Mo®"; heptamolibdatos, octamolibdatos) [54, 102-105]. Se puede observar que el
catalizador Mo/Al,O3 expone la presencia de especies tetraédricas. Por otro lado, es importante

mencionar que estas bandas de absorcion del Mo presentes en los catalizadores con contenido de
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titania (incluida como referencia) se traslapan con la banda de absorcion de esta Gltima debido a la
contribucién de los niveles Mo 4d en la banda de conduccién de la titania, lo que dificulta su
identificacion [98]. No obstante, por encima de los 360 nm se observan corrimientos de las bandas
de absorcion a mayores longitudes de onda respecto a la referencia del soporte de titania que
indicarian a priori una disminucion de energia de borde que estaria asociada con la concentracion de
especies Mo®". Para diferenciar las contribuciones de las LMCT de O*—Mo®" y O*—Ti*" de los
catalizadores con contenido de titania, se calcularon las energias de borde con el método propuesto
por Weber [106] ([F(Ro) x hv]? vs hv) de los catalizadores calcinados y se presentan en la Figura 4.
21.
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Figura 4. 21. Energia de borde de los catalizadores de los catalizadores no promovidos
calcinados a 673 K. a) Mo/Al,Os, b) Mo/AT2, ¢) Mo/AT1, d) Mo/TiO..

Las energias de borde resultantes para los catalizadores calcinados de Mo/Al,O3, Mo/AT2,
Mo/AT1, Mo/TiO; fueron de 3.63 £ 0.03, 3.14 + 0.03, 3.08 £ 0.03 y 3.18 + 0.03 eV respectivamente.
Estos decrementos en la energia de borde, respecto al catalizador Mo/Al,O3, se han correlacionado
con el tamafio de las especies MoOx debido a los cambios en las interacciones metal-soporte
producidos por la presencia de la titania en el soporte [101]. Ahora bien, en la literatura [106] se ha
mencionado que las especies Mo™ tales como Mo,0-* y MoO,* poseen energias de borde mayores
a 3.5 eV, aproximadamente de 3.8 y 4.3 eV respectivamente. Por otro lado, las especies octaédricas

tales como MoOsz y Mo0;02% muestran energias de borde aproximadamente de 3.00 y 3.4 eV,
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respectivamente. Ahora bien, la muestra de Mo/Al,O; presentd una energia de borde cercana a 3.8
eV, por lo tanto, en este catalizador, las especies Mo™ serian mas abundantes que las Mo®°". Por su
parte, en los catalizadores con contenido de titania, pareciera que las especies octaédricas son mas
abundantes que en el catalizador soportado en alimina. No obstante, en estos catalizadores con
contenido de titania la interpretacion es complicada debido al traslape de las bandas de conduccion
de la titania y del molibdeno. Por lo tanto, para diferenciar la existencia de las especies de Mo®" con
el soporte de la titania, se realiz6 una comparacion con las energias de borde obtenidas para los
soportes (ver Figura 4. 19). Asi entonces, se observo un desplazamiento a menores energias de borde

debido a las especies de Mo soportadas.

En el caso del catalizador soportado en alimina no es complicado observar la modificacion
del material por las especies de Mo, ya que la energia de borde disminuy6 de 5.00 a 3.63 eV. Por su
parte, en los catalizadores con contenido de titania se vieron los siguientes decrementos: 3.53 eV en
AT2 a3.14 eV en Mo/AT2, 3.35eV en AT1 a 3.08 eV en Mo/AT1 y de 3.26 eV en TiO; a 3.18 eV
en Mo/TiO,. Es necesario considerar que las energias de borde estos materiales no pueden ser
menores que las energias de los soportes puros ya que la energia de la titania traslapa las sefiales en
los espectros de UV-vis. Sin embargo, si las especies de Mo estuvieran en su mayoria en coordinacion
tetraédrica, las energias de borde los catalizadores de Mo serian cercanas a los valores de los soportes
puros. Con base en esto, se podria decir que las especies de Mo presentes en los soportes con
contenido de Ti, se encontrarian en su mayoria en coordinacion octaédrica y en el catalizador

soportado en allmina, serian en su mayoria de coordinacion tetraédrica.
Para obtener mas informacion sobre las especies soportadas, se correlacionaron con el

namero de atomos de Mo cercanos siguiendo la ecuacion propuesta por Weber [106] Nmo=16 - 3.8 x

Ep y los resultados se exponen en la Figura 4. 22.
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Figura 4. 22. Correlacion entre la energia de borde y el nimero de vecinos cercanos de los
catalizadores de Mo soportado calcinados a 673 K.

De acuerdo con la Figura 4. 22 se aprecia una disminucién en el tamafio de la estructura
conforme aumenta la energia de borde. Asi, el catalizador soportado en alimina presentd6 mayor
energia de borde y por tanto tiene menor nimero de vecinos cercanos debido a la mayor concentracion
de especies tetraédricas de Mo presentes (~2). Por otro lado, los catalizadores soportados en AT2,
AT1y TiO,, muestran mayor nimero de vecinos cercanos confirmando la coordinacién octaédrica y
particulas mas grandes de las especies de Mo-O (~4). Comparando con los patrones descritos en la
literatura [106], los cuales también estan incluidos en la Figura 4. 22, en los catalizadores de Mo
soportados en AT2, AT1 y TiO, se aprecia que se acercan a las especies de MoOs. Sin embargo, ya
que no puede descartarse el traslape producido por la titania del soporte para estas energias de borde,
en una aproximacion, las especies octaédricas presentes en estos catalizadores serian mas parecidas
a [M07024]% que a MoO:s.

Esta configuracion puede ser asociada como resultado de las interacciones de los molibdatos
en soluciodn con las cargas superficiales. Ya que el punto isoeléctrico de la alimina es mayor que en
los éxidos mixtos y la titania, es decir, tiene mayor nimero de cargas positivas, los aniones de Mo se
anclan con mayor fuerza en esta. Por lo tanto, tienen mayor interaccion y se dispersan méas [107-109].

En caso contrario, al disminuir el nimero de cargas positivas superficiales, los aniones de Mo se
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repelen y no se anclan adecuadamente, de tal forma que durante el proceso de calcinacion tienden a
aglomerarse y formar particulas de MoOx mas grandes. Las especies de Mo mas grandes son mas
faciles de reducir y esto podria dar lugar a mayor sulfuracion de la fase activa y por ende, a una mayor

actividad [34, 110-112]. Esto esta de acuerdo con lo propuesto anteriormente en la seccién 4.1.2.

4.2.3.1.3. Espectroscopia UV-vis de reflectancia difusa de los catalizadores de CoMo soportados

Los espectros para los sistemas CoMo calcinados sobre los diferentes soportes se exponen en la
Figura 4. 23.
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Figura 4. 23. Espectros de reflectancia difusa UV-Vis para los catalizadores promovidos
calcinados a 673 K. a) CoMo/Al,O3, b) CoMo/AT2, ¢) CoMo/AT1, d) CoMo/TiO, e) TiO;

La banda localizada de 200-360 nm se asigné a la transferencia de carga metal-ligando
(TCML) para O*—Mo®, como se expuso en la seccion 4.2.3.1.2. Sin embargo, como se ha
mencionado anteriormente, la TCML para O*—Ti*" se traslap en los posibles cambios en la
coordinacion de las especies de Mo presentes en los soportes con contenido de titanio. A pesar de
esto, las bandas de transicion electronica para las especies de Co®* en la region del visible se pueden
observar en todas las muestras, como se observa en la Figura 4. 23. Para el catalizador de CoMo/AlOs
el hombro ubicado cerca de los 400 nm puede ser asignado a especies de Co®* en coordinacion
octaédrica (Co°"; *Ajg — 'T2g) [113]. Sin embargo en los catalizadores con contenido de titania esta
dltima sefial también se podria ver traslapada por la TCML del O*—Ti*" [98, 114, 115]. En el
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catalizador de CoMo/Al,Os el triplete localizado en la region de transiciones d-d de 500-650 nm ha
sido asociado con especies de Co?* en coordinacion tetraédrica (Co™) en forma de CoAl,O, (*A; —
*T1 (P)) [116, 117]. Para mejorar el analisis se realizé un acercamiento a la zona del espectro visible

en la cual corresponden las transiciones metal-ligando como se observa en la Figura 4. 24.
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Figura 4. 24. Acercamiento de 500 — 800 nm de los espectros de reflectancia difusa UV-Vis
para los catalizadores promovidos calcinados a 673 K A) traslapados B) separados. a)
CoMo/Al;O3, b) CoMo/AT2, ¢) CoMo/AT1, d) CoMo/TiO..
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Especificamente, las sefiales identificadas en 540, 580 y 614 nm (transiciones *A, — “T1 (P))
se han asociado con especies Co?* en coordinacion tetraédrica [117-119]. En esta region, los
catalizadores soportados en AT2 y AT1 mostraron un decremento en la intensidad de absorcion y un
ligero desplazamiento a mayores longitudes de onda en la banda relacionada con el Co™. Este
comportamiento podria sugerir una disminucion en las especies Co™, en forma de CoAl,O; en estos
catalizadores comparado con la muestra CoMo/Al,Os. Sin embargo, las especies Co™ podrian seguir
existiendo en otro tipo de complejo. Con base en lo anterior, si consideramos que las especies
CoAl,04 deberian disminuir en los catalizadores soportados en AT2 y AT1 debido a la presencia de
la titania y no deberian de existir en el catalizador de TiO,, las sefiales ubicadas de 500 — 700 nm de
estos catalizadores podrian asociarse también con especies de Co, las cuales han sido atribuidas con
transiciones d-d (*T1g — *Asg y “T1g — *T1q (P)), presentes complejos de Co octaédricos [120, 121].
Las sefales identificadas en los catalizadores con contenido de titania cercanas a 650 y 700 nm han
sido relacionadas con iones Co?* y Co®" en coordinacion octaédrica que podrian estar en forma de
C0304 (*A1g—1T1g) [113, 116, 117, 119]. Asi, es posible sugerir que las especies Co°" son mas

abundantes en los catalizadores soportados en AT2, AT1y TiO..

4.2.3.2. Reduccion a temperatura programada (TPR)

Los catalizadores de CoMo/AT1y CoMo/TiO; no fueron incluidos en ésta y las siguientes técnicas
de caracterizacion debido a que el objetivo de este trabajo se enfoca en el estudio del 6xido mixto
Al,O3-TiO; en las reacciones de HDO. Con base en esto, el catalizador soportado en AT2 fue el mas
activo por gramo de Mo. Los perfiles de la reduccion a temperatura programada (TPR) de los

catalizadores de CoMo soportados en Al.O3 y AT2 se muestran en la Figura 4. 25.
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Figura 4. 25. Perfiles de TPR para los catalizadores de CoMo/Al,O3 y CoMo/AT2 calcinados a
673 K. a) CoMo/Al,O3z, b) CoMo/AT2.

Ambos perfiles de TPR expuestos en la Figura 4. 25 muestran dos picos principales
derivados de la reduccién de las especies MoOx dispersas. En el catalizador de CoMo/Al,Os, el pico
de baja temperatura (~773 K), ha sido asociado con una primera reduccién del molibdeno
Mo® —Mo** de especies octaédricas faciles de reducir. Un segundo pico més ancho a mayor
temperatura (1053 K) se ha asignado a la reduccion de Mo® —Mo** de especies tetraédricas que
interacttian fuertemente con el soporte y a la reduccion Mo**—Mao® [114, 122]. Este resultado indica
que las especies Mo™ son més dificiles de reducir y son més abundantes que las especies Mo®" en el
catalizador soportado en alimina. Por su parte, ya que el Co se incorpora facilmente al soporte de
alimina debido a la alta temperatura de calcinacion y bajo contenido en peso, el pico ancho de alta
temperatura podria involucrar la reduccion del Co?* como sucede en CoAl,O4 [123]. Particularmente
en la muestra CoMo/AT?2, se puede encontrar un pico a mas de 1000 K, este es asignado a la reduccion
de la titania del soporte Ti**—T*" que debido a su interaccion con la alimina se reduce a mayor

temperatura que la titania pura [105].

Con la presencia de la titania en el soporte, ambos picos de reduccion se desplazaron a
menores temperaturas (753 K y 953 K). Asi mismo, el pico encontrado a partir de la descomposicion

ubicado a 890 K en la muestra CoMo/Al,O3 presentd el mismo desplazamiento a una menor
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temperatura (850 K). La reduccion de este pico se puede asociar con una mezcla de especies Mo°"y
Mo™, mientras que las bandas localizadas a mayores temperaturas se han asignado a especies

metalicas con interacciones metal-soporte fuertes [119, 122, 124].

El andlisis cuantitativo de los perfiles de TPR se presentan en la Tabla 4. 7. Debido a la
complejidad de la descomposicion matematica se considerd lo siguiente: la suma de las areas por
debajo de los 800 K se asignd a especies de Co y Mo con menor interaccién metal-soporte, es decir
octaédricas. De la misma forma, la suma de las areas por arriba de 800 K, el Co y Mo soportado son
dificiles de reducir, por lo tanto, se asigndé como especies en coordinacion tetraédricas. En la muestra
CoMo/AT2, el pico que aparecel098 K, no se considerd en esta suma ya que se interpretd como la

reduccion de la titania en el soporte.

Tabla 4. 7. Consumo de hidrégeno y relacion de las especies octaédricas y tetraédricas de Coy
Mo obtenidas a partir de los perfiles de TPR de los catalizadores de CoMo calcinados a 673 K.

(Co+Mo)°h (Co+Mo)™
Catalizador  [umolm2 geat’]  [UMOlH2 et} Th/Oh

>800 K <800 K
CoMo/Al;O3 14512 61933 42+04
CoMo/AT2 14631 44587 3.0+0.3

El consumo de hidrégeno de los picos de baja temperatura fue el mismo para ambas muestras.
No obstante, el catalizador soportado en alimina consumio6 1.4 veces mas hidrogeno que su igual
soportado en 6xido mixto en la sefial detectada a méas de 800 K. Asi, la relacidn entre las especies
tetraédricas y octaédricas que se exponen en la Tabla 4. 7 indica proporcionalmente un mayor
contenido de especies metalicas facilmente reducibles estan presentes en el catalizador con contenido
de titania. De acuerdo con los analisis de la caracterizacion por reflectancia difusa en la region UV-
Vis de los catalizadores de Mo y CoMo, tal incremento esta relacionado con la presencia de especies
octaédricas. En resumen, cuando la titania se introduce al soporte, las interacciones metal-soporte
disminuyen y dan lugar al incremento de especies Mo y Co en coordinacién octaédrica que se reducen
a menor temperatura que las especies coordinadas tetraédricamente. Esto también sefiala que las

especies de Mo, se encuentran mas dispersas en el soporte de alimina que en AT2.
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4.2.3.3. Microscopia de transmision electrénica de alta resolucion

Las imagenes obtenidas mediante la microscopia de transmision electronica de alta resolucion
(HRTEM) que se presentan en la Figura 4. 26 muestran cristalitos caracteristicos de MoS,, dispersos
homogéneamente sobre el soporte. Ambas muestras de catalizadores exhibieron laminas de MoS;
paralelas orientadas a los bordes con distancia interplanar de 0.62 nm [125]. Se puede observar que
las laminas presentes en CoMo/AT2 son mas largas y tienen mayor apilamiento que las presentes en
CoMo/Al,Os.

Figura 4. 26. Imagenes de HRTEM para los catalizadores de soportados de CoMo sulfurados
A)y C) CoMo/Al;Os3, B) y D) CoMo/AT,.
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La distribucién de la longitud de las laminas de MoS; y el nimero de apilamiento se presentan
en la Figura 4. 27.
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Figura 4. 27. Distribucion de las laminas de MoS; de los catalizadores soportados de CoMo
sulfurados (A) longitud de lamina y (B) nimero de apilamiento.

El catalizador de CoMo/AT2 mostré una mayor distribucién de tamafio de laminas que van
desde 1.5 hasta 6.7 nm en comparacién con el catalizador de CoMo/Al,O3; que mostro ldminas de 0.5
hasta 4.5 nm, con un promedio de longitud de 2.8 y 2.4 nm respectivamente, pero siendo 2.5 nm la
maés frecuente para ambos catalizadores. El promedio de apilamiento de las laminas fue similar para
ambos catalizadores, ~3 laminas. No obstante, los apilamientos méas frecuentes en el catalizador

CoMo/Al;Os fueron de dos y tres ldminas, mientras que en CoMo/AT2, el méas abundante fue de dos
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laminas. A pesar de esto, el catalizador soportado en AT2 presentd mayor dominio de apilamientos
gue van desde una hasta ocho laminas en contraste con el catalizador soportado en alimina que su
mayor apilamiento fue de seis laminas. Los apilamientos mayores a tres ldminas fueron mas
frecuentes en el catalizador soportado en AT2 en comparacion al catalizador sin titania. De acuerdo
con estos resultados, puede sugerirse que el catalizador soportado en AT2 mostré menor dispersion
que el soportado en alimina.

En la Tabla 4. 8 se exponen los valores del molibdeno presente en los bordes (Moe) y el
molibdeno total (Mor) calculados a partir del modelo geométrico hexagonal de Kasztelan [126]. Los
calculos se exponen en el apéndice F. Donde Lmos2 €S la longitud promedio de las laminas, n es
nimero de enlaces Mo-Mo, Moe son los dtomos de Mo en el borde y Mot son los &tomos de Mo

totales.

Tabla 4. 8. NUmero de atomos de Mo totales y de borde para los catalizadores de CoMo
soportado sulfurados a 673 K.

Catalizador L["\é'\‘isz n Mo. Mo+ Mo./Mor
CoMo/Al,O3 24 3.8 23 56 0.41
CoMOo/AT2 28 4.4 27 74 0.36

Como se puede observar en la Tabla 4. 8, la cantidad de atomos de Mo presentes en el borde
del catalizador de CoMo/Al,O3 es de aproximadamente 23, mientras que en el catalizador COMo/AT2
es de 27 (17 % mayor). Por lo tanto, los atomos totales en la lamina se incrementaron 1.3 veces en el
catalizador con contenido de titania respecto al soportado en alimina. Es necesario recordar que el
catalizador de AT2 presentd un area mayor y por lo tanto presentaria mayor carga de Mo en la
superficie del catalizador. Con base en esto, la relacién entre los atomos del borde y los totales,
demuestra que proporcionalmente hay 17 % menos atomos en los bordes en este catalizador. Esto
indica que al introducir titania al soporte, las laminas de MoS; crecen mas y tienen un apilamiento
mayor y dan lugar a la disminucién de la cantidad de &tomos de Mo en los bordes. Sin embargo, como
se vio en los resultados de reaccion, estos &tomos de Mo en los bordes se promueven més por el Co

que contrarresta la pérdida de dispersion.

Los cambios de dispersién se relacionaron con la disminucion en la fuerza de interaccion
metal-soporte debido a la presencia del TiO, en el soporte, como se propuso en las técnicas de

caracterizacion del catalizador en la fase 6xido. Tanto los analisis de TPR como los de DRS UV-vis,

65



mostraron que la fuerza de interaccion metal-soporte disminuy6 en el catalizador soportado en AT2

y por lo tanto mas especies de Mo°" estan presentes en este catalizador y se promueven en mayor

grado por el Co°" a pesar de la disminucion de la dispersion de las laminas de MoS, en los

catalizadores sulfurados.

4.2.3.4. Espectroscopia fotoelectrénica de rayos X

Se realizaron experimentos de espectroscopia fotoelectronica de rayos X en catalizadores sulfurados

de CoMo/Al,0; y CoMo/AT2. La Figura 4. 28 presenta la region de 220 a 245 eV en donde se ubican
las energias de los electrones en los niveles de Mo. Ademas, se ubica en esta misma region la energia

de los electrones del nivel 2s de los &tomos de azufre.
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Figura 4. 28. Espectros de XPS de Mo presente en los catalizadores sulfurados a 673 K de a)
CoMo/Al;O3y b) CoMo/AT2.

De la Figura 4. 28 se puede observar que el Mo en ambos catalizadores presento sefiales a

228.1y 232.27 eV correspondientes a las energias en los niveles Mo3ds2 y Mo3ds, respectivamente,
las cuales se han atribuido al Mo** en estado sulfuro (MoS;) [127]. Asi mismo en ambos catalizadores

se puede observar una sefial a 225.5 eV que corresponde al S2s. En el catalizador de CoMo/Al;O3 se
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observan las sefiales a 231.3 y 234.33 eV que se asocian con Mo3ds, y Mo3ds, respectivamente y
que corresponden al Mo®" presente en Mo en estado 6xido [85, 127, 128]. Estas sefiales no se vieron
en el catalizador de CoMo/AT2, por lo tanto, este catalizador presentaria mayor grado de sulfuracion

que su similar soportado en alimina. Los espectros de XPS para el Co se muestran en la Figura 4. 29.
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Figura 4. 29. Espectros de XPS de Co presente en los catalizadores sulfurados a 673 K de a)
CoMo/Al;O3y b) CoMo/AT2.

La Figura 4. 29 muestra que el Co en ambos catalizadores presentd sefiales en 779.2 y 781.8
eV correspondientes a las energias en el nivel Co2ps» que corresponden al Co en estado sulfuro
(CoeSs y CoMoS) y al Co en estado 6xido, respectivamente [129-131]. En la Tabla 4. 9 se muestran

las posiciones de las energias de enlace y sus proporciones de las muestras analizadas.

Tabla 4. 9. Energias de enlace (eV) de los catalizadores de CoMo soportados sulfurados a 673

K.
Catalizador Al2p  Ti2pse Mo3ds, Co2psp S2p
i 229.1 (87 %)  779.2 (30 %)
CoMo/Al,O3 745 2313 (13 %) 781.8 (70 %) 162.2

0
CoMo/AT2 745 459.2  229.1 (100 %) ;;ig Egg 0;3 162.0
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A partir de los valores expuestos en la Tabla 4. 9 se observa que la sefial presentada por el
aluminio en ambas muestras corresponde a su forma 6xido Al,Os. Asi mismo, el titanio presente en
el caso del 6xido mixto, también se encuentra en estado 6xido [108]. En el caso de la fase activa, la
muestra soportada en AT2 mostr6 una sulfuracion del Mo 13 % mayor comparada el catalizador
CoMo/Al,Os. Por su parte, el Co expuso una sulfuracion cercana al 30 % (781.3 eV; Co®* como CoO)
en ambos catalizadores, esto es de esperarse ya que es bien sabido que no se alcanza una sulfuracion
total del Co [85, 101, 128, 132]. Por su parte, el azufre presente en ambos catalizadores presento la
sefial atribuida al azufre S* que se ha asociado con el Mo y Co en forma de MoS; y CosSs [129, 133].

En la Tabla 4. 10 se muestran las relaciones atdmicas de los elementos presentes en los

catalizadores sulfurados.

Tabla 4. 10. Relaciones atomicas superficiales de los catalizadores de CoMo soportados
sulfurados a 673 K.

Catalizador Al/Ti  Mo/Co S/Mo S/Co  S/(Co+Mo) Co/(Co+Mo)
CoMo/Al;03 - 24 1.7 4.0 1.2 0.29
CoMo/AT2 1.94 2.0 2.3 4.6 1.5 0.32

Los analisis por XPS muestran que la relacién atdmica Mo/Co disminuy6 0.83 veces en el
catalizador soportado en AT2 respecto al catalizador soportado en alimina. Conjuntamente, las
relaciones atémicas S/Mo y S/Co son 1.3 y 1.2 veces mayores en el catalizador CoMo/AT2
comparado con CoMo/Al,Os. Asi mismo, en el catalizador CoMo/AT?2 las relaciones de S/(Co+Mo)
y Co/(Co + Mo) son mayores 1.3 y 1.1 veces respectivamente. Con base en los valores nominales de
las relaciones atémicas entre el Co 'y el Mo (Mo/Co=2.3 y Co/(Co+M0)=0.3), estos resultados sefialan
gue el Co interacciona menos con el soporte de tal forma que se forman menor cantidad de aluminatos,
por lo tanto, hay méas Co disponible en la superficie del catalizador. Asi, cuando la titania esta presente
en el soporte, el Co interacciona mas con el Mo, lo que resulta en un mayor grado de sulfuracion y

promocién de la fase MoS..

Se ha reportado en trabajos previos que el TiO; incorporado al 6xido mixto Al.Os-TiO; juega
un papel importante en la promocion de la fase activa. Asi, se le ha atribuido a la un mayor grado de
sulfuracién por decremento de la interaccién metal soporte y a la disminucion de la energia del enlace
Mo-S debido a la transferencia de electrones del Ti al Mo, compensando asi las pérdidas en la

dispersion [50, 68, 69, 98, 134, 135]. Aunado a esto, el incremento en la cantidad de las especies Co®n
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en la superficie del catalizador aumenté la disponibilidad del metal promotor para decorar los bordes
de azufre de las laminas de MoS;, y dio lugar a una mayor formacién de fase CoMoS lo que resultd
en una actividad de la HDO del fenol superior. La ruta de hidrogendlisis (ruta DDO) procede mediante
la adsorcidn m1 en el borde de S, mientras que la hidrogenacion del anillo aromético (ruta HYD)
procede preferencialmente por la adsorcion plana ns en los bordes de Mo de las ldminas de MoS; [19,
26, 136]. Por lo tanto, una mayor promocion del borde de S en el catalizador de CoMo/AT2, genera
una mayor cantidad de sitios activos para la hidrogendlisis comparado con los bordes de Mo que han
sido asociados para la hidrogenacion. En este sentido, el borde de S es el responsable para el
rompimiento del enlace o C-O del fenol y del ciclohexanol pero no para la hidrogenacion del enlace
1 C=C presente en el ciclohexeno. Consistente con lo descrito, la conversion del benceno mediante

hidrogenacién fue dos veces mayor para CoMo/Al,O3; comparado con el catalizador de CoMo/AT2.

Se ha reportado que los sitios coordinadamente insaturados (CUS) presentes en los bordes de
azufre se comportan como sitios acidos de Lewis y son los responsables para la ruta de DDO.
Adicionalmente, el ataque de sitios acidos y basicos de Bronsted (grupos SH- y S- respectivamente)
son esenciales para completar el rompimiento del enlace C-O [19, 37, 137]. Por otra parte, se ha
propuesto que la ruta de HYD también tomaria lugar en los CUS [27]. Sin embargo, estas reacciones
de reduccidn necesitan un mayor nimero de sitios saturados (grupos SH-, sitios acidos de Bronsted)
gue los de la ruta DDO para llevar a cabo las reacciones de hidrogenacion [26, 27, 43]. Ya que el
catalizador CoMo/AT2 presenta mayor selectividad hacia la ruta de DDO, se propone que mayor
namero de sitios 4cidos de Lewis estan presentes en el borde de S, debido a la mayor promocion del
Co comparado con el catalizador soportado en alimina. De manera alterna, el H,S da lugar a la
creacion de sitios acidos Bronsted sobre el soporte de alimina [138]. Es posible que este tipo de
acidez tenga contribucion en la ruta de HYD en los catalizadores de CoMo/Al,O3 [95, 139, 140]. No
obstante es necesario considerar que la disponibilidad de los sitios activos puede contribuir a la
actividad de los sitios sin importar su fuerza &cida [27]. Este argumento es consistente con la mayor
inhibicién de la ruta de DDO que de la ruta de HYD en el catalizador de CoMo/Al,O; cuando el CS;
se introduce en la reaccion de HDO. El H,S generado a partir del CS, compite con la ruta de DDO
del fenol por las vacantes de azufre, mientras que la HYD se lleva a cabo de manera similar en ambos

catalizadores probados.
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4.2.4, Conclusiones

El uso del 6xido mixto Al,O3-TiO2 (Al/Ti=2) como soporte disminuye las interacciones metal soporte
lo que provoca el incremento de las especies 0xido en coordinacién octaédrica de Mo, las cuales se
encuentran menos dispersas, pero son mas faciles de reducir. Por lo tanto, la menor interaccién metal-
soporte aumenta las especies octaédricas de cobalto que dan lugar a mayor promocién de los bordes
de azufre de las laminas de MoS; durante la sulfuracion, lo que contrarresta la disminucién de la
dispersién. Asi, la mayor sulfuracién y promocién aumenta la fraccion de sitios activos CoMoS por
lo tanto la actividad de hidrodesoxigenacion de fenol también aumenta. Ademas, la mayor promocion
por el Co forma sitios para la hidrogendlisis, lo que produce mayor benceno. Con base en esto, en la
reaccion de HDO de fenol los productos aliciclicos se generan principalmente por los intermediarios
oxigenados (ciclohexanona y ciclohexanol) y en menor medida por la hidrogenacién de benceno.
Adicionalmente, la mayor cantidad de Co®" no sélo promueve a la fase MoS;, sino que también
disminuye la competencia entre el fenol y el H2S generado del agente sulfurante por los sitios activos.
Por lo tanto, la inhibicion de la actividad catalitica por el agente sulfurante es menor incluso al
aumentar la concentracion de este dltimo. Finalmente, la ruta de hidrogendlisis no disminuye al
mismo grado que en el catalizador soportado en alimina. Esto hace que el catalizador soportado en
Oxido mixto tenga un mejor desempefio global y tenga potencial para realizar la HDO de moléculas
méas complejas. Ademas, debido a la selectividad hacia la formacidn de aromaticos, este catalizador

puede ser util en la produccién de gasolinas.
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4.3. EFECTO DE LA CARGA DE Mo Y Co EN EL CATALIZADOR DE Al,Os-TiO,
4.3.1. Efecto de la concentracion de Mo en catalizadores de Mo/AT2

Con base en los resultados de la seccion anterior, se concluy6 que la adicién de titania en el soporte
aumentd la actividad de la HDO de fenol y la selectividad hacia la ruta de DDO debido a cambios en
la dispersion y coordinacién de las especies en estado 6xido. Por lo tanto, es interesante estudiar estos
Gltimos parametros en el catalizador soportado en AT2 para entender mejor este sistema. Asi, esta
seccidn esta enfocada a estudiar los efectos de la carga de Mo soportado en AT2 en el desempefio de
la reaccion ya que se encontrd que los catalizadores soportados en este material son mas activos que

los soportados en Al,O3 y su uso puede ser potencial para otras moléculas mas complejas.

Los resultados de la reaccion de HDO de fenol en catalizadores no promovidos se exponen
en la Figura 4. 30.
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Figura 4. 30. Velocidades iniciales de reaccion en la HDO de fenol para los catalizadores
sulfurados de Mo/AT?2 respecto a la variacion de cantidad de Mo a 5.5 MPa, 593 K'y 100 ppm
S, (m) por gramo de catalizador, (A) por gramo de Mo.

En la Figura 4. 30 se aprecia que el soporte por si mismo es activo. Asi mismo, cuando la

actividad es evaluada por gramo de catalizador, se observa un aumento lineal en la velocidad inicial
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gue va desde el doble (en el catalizador de 5 % p/p Mo), hasta 5 veces mas activo (en el catalizador
de 20 % p/p Mo). Ahora bien, paralelamente, al evaluar la actividad catalitica por gramo de Mo, se
ve un decrecimiento exponencial en la actividad respecto a la carga de Mo. Conjuntamente ambos
perfiles indican que la dispersion de las especies de Mo disminuye al aumentar la cantidad de Mo
hasta aparentar ser constante. Por lo tanto, se puede esperar que a cargas mayores de 20 % p/p Mo,

ambos perfiles tengan un comportamiento horizontal constante.

Al 5 % p/p de Mo, las especies formadas de MoS; se encuentran bien dispersas y presentan
sitios mas activos que en los demaés catalizadores ya que casi todo el Mo que se sulfurd se encuentra
disponible para formar los sitios activos. La literatura menciona que las especies soportadas
interacttan fuertemente con el soporte y pueden formar estructuras parecidas a Al,(MoQa,)s; las cuales
contienen iones de molibdato Mo® coordinados tetraédricamente que son dificiles de sulfurar [138,
141]. No obstante, en este catalizador, la titania del soporte evita que se formen este tipo de
estructuras. Asi, la menor interaccion metal-soporte de la titania del soporte AT2 causa que las

especies de Mo se puedan dispersar y sulfurar [134, 135].

Por otro lado, la linea recta en la Figura 4. 30, que va en aumento con la cantidad de Mo,
indica que la monocapa aln no se forma hasta 20 % p/p Mo. Esto es debido a que la menor interaccién
metal-soporte da lugar a estructuras de Mo®" que se polimerizan y se coordinan octaédricamente
[107]. Como consecuencia, la dispersion disminuye, pero la facilidad para sulfurar el Mo aumenta
[34, 141]. Sin embargo, al formarse especies mas grandes, mayor cantidad de Mo queda en el centro
de los cristales de MoS; y es desaprovechado. Por lo tanto, existe una compensacion por la cantidad
de sitios labiles que se forman por la mayor sulfuracion a pesar de la pérdida de dispersion.
Consecuentemente, se puede suponer que a cargas mayores del 20 % p/p, la monocapa se saturaria y
formaria estructuras tipo cluster que no se sulfuran en su totalidad, por lo tanto, la actividad se

mantendria constante o disminuiria [134].
Con la finalidad de obtener méas informacion acerca del Mo soportado y los cambios en la

actividad y selectividad, es necesario analizar el comportamiento de la evolucion de los productos

como se expone en la Figura 4. 31.
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Figura 4. 31. Rendimiento de productos en funcién de la conversion de fenol a 5.5 MPa, 593 K
y 100 ppm S para los catalizadores de Mo sulfurados. a) AT2, b) 5 %p/p, ¢) 10 %p/p, d) 15

%)p/p, ) 20 %op/p. Productos: (m) Benceno, () Ciclohexeno, (A) Ciclohexano, (V)

Ciclohexanol.

73



Se puede observar en la Figura 4. 31 que el rendimiento de los productos de la reaccion de
Unicamente el soporte de AT2, muestra preferencia hacia la ruta de hidrogenacion. Si bien su
actividad es muy baja, queda claro que el soporte de dxido mixto Al.Os-TiO; es activo con preferencia
hacia la producciéon de ciclohexeno y el intermediario oxigenado, mientras que produccién de

ciclohexano y benceno ocurrié en menor medida.

Por otro lado, al introducir Mo al catalizador se puede observar que en todos los catalizadores
la selectividad es similar entre si, siendo los principales productos el benceno y el ciclohexeno. Asi
mismo, se puede observar que la produccion ciclohexanol y ciclohexano fue menor respecto a los
otros dos productos. Al aumentar la carga de Mo en el catalizador la produccién de benceno también
se incrementa. Respecto a la ruta de HYD, puede ver que el intermediario oxigenado disminuye
mientras que la capacidad para hidrogenar el enlace m del ciclohexeno se promueve con la carga de

Mo.

Considerando que el soporte puede formar principalmente el intermediario oxigenado y
posteriormente ciclohexeno, significa que en el soporte se puede llevar a cabo el primer paso del
mecanismo propuesto por Massoth y col. [19], el cual menciona que ocurre la hidrogenacion del
anillo aromatico para formar ciclohexanol y consecutivamente la molécula sufre un ataque acido de
Brensted por parte de los grupos SH presentes en el soporte para formar una especie protonada de
ciclohexanol (-OH;"). La presencia de grupos basicos Brgnsted (HS™ nucleéfilo) en el soporte se
confirma debido a que el intermediario reacciona con ellos para eliminar el H,O de la molécula y
formar ciclohexeno. Adicionalmente, el ciclohexeno puede ser formado a partir de la reaccién de la
eliminacion de H.S del intermediario ciclohexanotiol, el cual se forma por reacciones &cidas
catalizadas Sni1 y Sn2 debido a la presencia de grupos HS™ en el soporte [27]. Sin embargo, este
compuesto no fue detectado posiblemente por su répida generacién y consumo. La reaccion de
hidrogenacion de ciclohexeno no es favorecida posiblemente por la poca densidad de sitios activos y
la competencia que hay por ellos entre el ciclohexanol y ciclohexanotiol. De manera similar, la
hidrogendlisis del fenol no es significativa debido a la baja densidad de sitios acidos Lewis. Por lo
tanto, se puede confirmar que tanto la hidrogendlisis como la hidrogenacion de ciclohexeno se llevan

a cabo en la fase activa de MoS; ya que ésta produce sitios acidos Lewis y sitios metalicos.

Al cargar el catalizador con Mo, la actividad aumentd significativamente, asi como la
generacidn de los productos. En todos los catalizadores los productos principales fueron benceno y

ciclohexeno, por lo que se puede decir que la fase activa proporciona los sitios para llevar a cabo la
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hidrogendlisis de los enlaces ¢ C-O tanto del fenol como del ciclohexanol. En otras palabras, se tienen
los mismos tipos de sitios en todos los catalizadores y aumentan con la cantidad de carga de Mo. Esto
ocurre a pesar que el agente sulfurante podria estar compitiendo por los sitios acidos Lewis,
responsables de la hidrogendlisis del borde de S [36, 94, 142]. Por lo tanto, al aumentar la capacidad
de romper el enlace ¢ C-O, el consumo de ciclohexanol también se incrementa dando lugar a mayor
produccion de ciclohexeno. Sin embargo, el ciclohexeno también se consume para producir
ciclohexano el cual aumenta con la conversion y con la carga de Mo. Si se consideran las reacciones
que se llevan a cabo en el soporte sin carga de Mo, a 5 % p/p de Mo, podria haber contribuciones por
parte del soporte para la produccion de ciclohexanol que reacciona rapidamente en la fase activa de
MoS; para producir ciclohexeno. Debido a que, en el soporte la produccion de ciclohexano y benceno
es minima, en cargas mayores del 5 % p/p de Mo, la generacion de ambos productos depende

principalmente de los sitios que proporciona la fase MoSs.

La velocidad inicial de la reaccion de HDO de fenol en el catalizador de Co/AT2 comparado

con el soporte se presenta en la Tabla 4. 11.

Tabla 4. 11. Velocidad de reaccién inicial de la HDO de fenol a 5.5 MPa y 593 K para el
soporte de AT2 y el catalizador sulfurado de Co/AT2.

Catalizador  [x10% mol:(gcatS) ]

AT2 6.6+0.6

Co/AT2 9.1+£09

El catalizador de Co/AT2, presentd una actividad 1.3 mayor respecto al soporte de AT2. Esto
indica que el Co sulfurado forma sitios activos, de tal forma que aumentan la actividad. No obstante,
esta actividad es 0.3 veces menor a la actividad del catalizador Mo/AT2 al 5 % p/p. Con base en esto,

en la Figura 4. 32 se expone el rendimiento de los productos para el catalizador de Co/AT2.
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Figura 4. 32. Rendimiento de productos en funcion de la conversion de fenol a 5.5 MPa, 593 K
y 100 ppm S para a) soporte de AT2 y b) catalizador de Co/AT2 sulfurado. Productos: (m)
Benceno, (@) Ciclohexeno, (A ) Ciclohexano, (V) Ciclohexanol.

Como se expone en la Figura 4. 32, en el catalizador de Co/AT2, el principal producto a lo
largo de la reaccion es el ciclohexano. Por su parte, los demas productos muestran rendimientos
similares, hasta el 15 % de conversidon en donde se observa que el ciclohexanol disminuye su
rendimiento, mientras que del benceno y del ciclohexeno aumentan. Esto quiere decir que en la fase
CoySs los sitios con la capacidad de romper el enlace o de Car-OH son escasos. No obstante, la mayor
produccion de ciclohexano infiere que el ciclohexanol tendria que transformarse en ciclohexeno para
después hidrogenarse y formar ciclohexano. Esto se puede explicar considerando que primero se lleva
a cabo la hidrogenacion parcial del anillo aromético para dar lugar a este intermediario el cual es mas
facil de romper el enlace o ya que el enlace C-OH tiene menor energia de enlace que Car-OH (339 y
468 kJ/mol respectivamente) [19]. Ahora bien, debido también al poco contenido de Co en el
catalizador (~ 3 % p/p) el soporte no estd completamente cubierto por este metal. Por lo tanto, en este
caso, el soporte también jugaria un papel. Si se toma en cuenta que el soporte por si solo mostréd
selectividad a la produccion de ciclohexanol y ciclohexeno, es posible que estos productos también
se hayan generado en el soporte del catalizador Co/AT2. Como se propuso anteriormente el soporte
puede proveer de sitios &cidos y béasicos de Bragnsted para llevar a cabo la formacidon del ciclohexeno.
Por otro lado, la fase activa CogSg, provee mayor cantidad de sitios metalicos para poder llevar a cabo
la hidrogenacion del ciclohexeno. En otras palabras, el sulfuro de Co soportado mostré una
funcionalidad hidrogenante mientras que el soporte pudo contribuir a la produccién del intermediario

y del ciclohexeno.
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4.3.2. Efecto de la cantidad de Co en la promocién de catalizadores CoMo/AT2

La cantidad de Co en la promocion es un factor importante a considerar en la optimizacion de

catalizadores. La variacion de la concentracion de Co se expone en la Figura 4. 33.
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Figura 4. 33. Velocidades iniciales de reaccion de la HDO de fenol respecto a la variacién de
concentracion de Co en los catalizadores promovidos CoMo/AT2 a 5.5 MPa, 593 Ky 100 ppm
S.

Como se puede observar en la Figura 4. 33 al incrementar la cantidad de Co en los
catalizadores la velocidad inicial de reaccion muestra un maximo con una relacion Co/(Co + M0)=0.2
en ambas series. A esta relacion atomica, el factor de promocion es de 2.8 respecto al catalizador sin

promover.

Se encontr6 que la velocidad inicial de la serie con 15 % p/p de Mo es 1.3 veces mayor que
la de 10 % p/p de Mo en el maximo. Asi mismo, se observa el efecto promotor del Co, ya que al
agregarlo en una proporcion de Co/(Co + Mo)= 0.1, la velocidad inicial de la reaccion aument6 1.80

y 1.60 veces para 10 % p/p y 15 % p/p de Mo, respectivamente.

Por otro lado, con una relacion de Co/(Co + Mo)= 0.3 la promocidn disminuy6 0.7 veces para

el catalizador 10 % p/p de Moy 0.8 veces para el catalizador de 15 % p/p de Mo respecto al méaximo.
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Finalmente, al aumentar la cantidad de Co en una relacién Co/(Co + Mo)= 0.4, se aprecio, que

respecto al maximo, la velocidad inicial es 0.8 veces menor para ambas series.

Debido a que el factor de promocion del Mo por el Co es el mismo para las dos series (Figura
4. 33), asi como la selectividad, no hay diferencias significativas en el rendimiento de productos entre
las series. Con base en esto en la Figura 4. 34 se exponen los rendimientos de productos de los
catalizadores de 15 % p/p de Mo en funcion de la variacién de la relacion Co/(Co+Mo).
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Figura 4. 34. Rendimiento de productos de fenol a 5.5 MPa, 593 Ky 100 ppm S en funcién de
la cantidad de Co para los catalizadores de CoMo/AT2 con 15 % p/p de Mo sulfurados.
Co/(Co + Mo)a) 0.1, b) 0.2, ¢) 0.3 y d) 0.4. Productos: (m) Benceno, (®) Ciclohexeno, (A)

Ciclohexano, (V) Ciclohexanona.

En la Figura 4. 34 se observa que el benceno es el principal producto de reaccion
independientemente de la cantidad de Co y que la selectividad es similar. A conversion menor del 20
%, la selectividad es practicamente igual para todos los catalizadores. Las diferencias son mas visibles
a conversion mayor del 50 % en donde se puede ver que la cantidad de ciclohexano aumenta su

rendimiento en todos los catalizadores excepto en el que tiene una relacion 0.3 el cual muestra 1.3
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veces mas ciclohexeno que los demas catalizadores. Asi mismo, es posible ver en alta conversién que
al aumentar la cantidad de Co la produccion de ciclohexano es 1.1 veces superior en el catalizador de

con relacion Co/(Co + Mo)= 0.4 respecto a los demas catalizadores.

Tomando en cuenta que la fase activa CogSg provee carécter hidrogenante al catalizador es
de esperarse que al incrementar la cantidad de Co en el catalizador la ruta de HYD aumente como se
observa en la Figura 4. 34. Es decir, que a una relacion Co/(Co + Mo)= 0.4, el Co no s6lo promueve
la ruta de DDO en los bordes de la fase activa de MoS, como se explicé en la seccién 4.2.1 sino que
también contribuye a la hidrogenacién debido a la formacion de clusters de CogSg que aportan a la
generacion de ciclohexano. Esto puede explicar la disminucion en la actividad cuando se tiene una

relacion Co/Co+Mo = 0.3 0 0.4 respecto a la proporcion Co/(Co + Mo)=0.2.

Como se observa en la Tabla 4. 12, la relacion de las rutas DDO y HYD disminuy6 con el

aumento de Co en la carga.

Tabla 4. 12. Relacidn de las rutas de desoxigenacién directa (DDO) e hidrogenaciéon (HYD) al
20 % de conversién para el catalizador de CoMo con 15 % p/p de Mo en funcién de la
variacion de la cantidad de Co sulfurado a 673 K.

Co/(Co+Mo) DDO/HYD
0.1 1.75+0.1
0.2 1.60+0.1
0.3 1.36+0.1
0.4 1.27+0.1

Debido a que el Co dio lugar a la formacion de la fase activa CoMoS, y gener6 sitios con
capacidad para la hidrogendlisis, estos catalizadores tanto a 10 % p/p y 15 % p/p de Mo mostraron al
benceno como su producto principal. Al estar el Co en bajas concentraciones (Co/(Co + Mo)= 0.1;
entre 0.7 y 1 % p/p de Co), promueve los sitios activos responsables de la hidrogendlisis ya se
posiciona en los bordes de S de las laminas de MoS;[10, 137]. No obstante, esta promocién podria
ser insuficiente de tal forma que la actividad es menor. Cuando se present6 una relacién Co/(Co +
Mo)= 0.2 (1.5 — 2.5 % p/p de Co), que mostrd ser un maximo en la promocion, el Co generaria en
mayor cantidad la fase CoMoS, lo que significa mayor sulfuracién de la fase activa y resulta en un
incremento en la actividad. Ya que algunas ldminas de MoS, quedan sin promover y se presenta
mayor cantidad de CoySg en comparacion con el catalizador anterior, da lugar al ligero aumento en la
HYD. Cuando la relacién Co/(Co + Mo)> 0.2 (3 -6 % p/p de Co), se forma mayor cantidad de CooSs,
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gue tiene menor actividad que MoS; y CoMoS, pero aporta suficiente caracter metalico para producir
ciclohexano. Asi mismo, es posible que algunas ldminas de MoS; no se promovieron adecuadamente
por las interacciones del Co con el soporte, es decir, que el Co en exceso puede tener mayor

interaccion con el soporte que con el Mo y se dispersa o forma aluminatos.

4.3.3. Caracterizacion de catalizadores
4.3.3.1. Espectroscopia UV-vis de reflectancia difusa de los catalizadores en estado 6xido

Los espectros UV-vis para los catalizadores de Mo/AT2 en funcidn de la cantidad de Mo se muestran
en la Figura 4. 35. Las bandas de absorcion que muestran estos catalizadores se deben a las
transiciones de transferencia de carga metal-ligando de O*—Mao°®" y que se ubica entre los 200 y los
450 nm. Asi mismo, se incluy6 al soporte de AT2 como referencia, el cual mostré una banda entre
los 200 y los 400 nmy centrada en 300 nm que corresponden a la transferencia de carga metal ligando
del 0% — Ti** [54, 97].

Mo/AT2

T T T T
200 300 400 500 600

Longitud de onda [nm]

Figura 4. 35. Espectro de reflectancia difusa UV-Vis para los catalizadores de Mo no
promovidos soportados en AT2 en funcidén de la cantidad de Mo calcinados a 673 K. a) 0 %
p/p Mo, b) 5 % p/p Mo, c) 10 % p/p Mo, d) 15 % p/p Mo, e) 20 % p/p Mo.

Los perfiles de absorcién que se exponen en la Figura 4. 35 muestran un desplazamiento hacia

mayores longitudes de onda con el incremento de carga de Mo en el catalizador. Es importante
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mencionar que la transferencia de carga metal ligando del O>— Ti** pueden traslapar a las bandas de
transferencia de carga metal-ligando de O*—Mo°®*. No obstante, con base en el espectro del soporte
usado como referencia, es notorio el desplazamiento a mayores longitudes de onda. Esto indicaria
que al aumentar la carga de Mo en el catalizador se forma mayor cantidad de especies octaédricas las
cuales tienen bandas en la region de 300 a 350 nm [102, 104]. Las energias de borde de los
catalizadores no promovidos soportados en AT2 calculadas mediante la ecuacion de Weber [106] se

exponen en la Figura 4. 36.
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Figura 4. 36. Energia de borde de los catalizadores no promovidos soportados en AT2 en
funcion de la carga de Mo calcinados a 673 K. a) 0 % p/p Mo, b) 5 % p/p Mo, ¢) 10 % p/p Mo,
d) 15 % p/p Mo, e) 20 % p/p Mo.

Se puede apreciar en la Figura 4. 36 un desplazamiento a menores energias de borde conforme
aumenta la carga de Mo en los catalizadores soportados en AT2. Para el soporte de AT2 la energia
de borde fue de 3.53 eV, al ser impregnado con el 5 % p/p de Mo la energia de borde cambi¢ a 3.42
eV. Posteriormente, al aumentar la cantidad de Mo, la energia disminuyé a 3.20 eV para 10 % p/p de
Mo, 3.08 eV para 15 % p/p de Mo y finalmente 3.03 eV para 20 % p/p de Mo. Por lo tanto, las
especies Mo®" tienden a formarse con el incremento la concentracion de Mo. Mediante el calculo de
vecinos cercanos es posible observar el aumento de vecinos respecto a la carga de Mo como se

muestra en la Figura 4. 37.
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Figura 4. 37. Correlacion entre la energia de borde y el nimero de vecinos cercanos de los
catalizadores no promovidos soportados en AT2 en funcion de la cantidad de Mo calcinados a
673 K.

En la Figura 4. 37 se observa que el catalizador con 5 % p/p de Mo presenta el nimero de
vecinos correspondientes a especies [M07024]%. Al aumentar la cantidad de metal en el catalizador,
parece que las especies de Mo tienden a formar coordinaciones parecidas al MoOs. No obstante, es
necesario recordar que la titania enmascara las bandas. Considerando esto, es posible que se tengan
mas especies Mo™ de las que podrian observar mediante esta técnica. A pesar de esto, se puede
afirmar que las especies Mo®" aumentan al incrementar el contenido de Mo ya que se observa

disminucidn en la energia de borde con el mismo contenido de titania en todos los soportes.

Las especies octaédricas tienden a formarse desde la impregnacion de heptamolibdato de
amonio ya que pH natural de las soluciones de impregnacion disminuye con el aumento de carga de
Mo (pH=4.8). Asi, las interacciones electrostaticas entre el soporte y las especies i6nicas de Mo,
tienden a formar especies de Mo en estado éxido méas grandes que en los catalizadores soportados en
alimina. Ahora bien, la poca carga de metal en el catalizador de 5 % p/p, causa que el Mo se disperse
a tal grado que las especies grandes de molibdatos quedan separadas unas de las otras y tendrian
mayor interaccién con el soporte (las partes de alimina) dando lugar a mayor cantidad de especies
Mo™ que en los demas catalizadores. Al aumentar la carga de metal, el Mo®", crece ya que las
interacciones con la Ti son menores que con el Al. De tal forma que las especies crecen, disminuye
la dispersién y no forman la monocapa [108]. Por lo tanto, los resultados obtenidos del estudio de la

carga de Mo en el soporte de AT2 confirmarian lo expuesto anteriormente en la seccién 4.2.
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El espectro de reflectancia difusa para el catalizador de Co soportado en AT2 se muestra en
la Figura 4. 38.
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Figura 4. 38. Espectro de reflectancia difusa UV-Vis para el catalizador Co/AT2 calcinado a
673 K.

En la Figura 4. 38 se observa la banda de transferencia O>— Ti*" caracteristica de la titania
presente en el soporte y se encuentra centrada en 354 nm. Esta banda podria contribuir a la propia de
Co* en coordinacion octaédrica ubicada cerca de los 400 nm [113]. Las bandas de transicion ubicadas
en el visible entre los 500 y los 650 nm corresponden a especies de Co™ [117]. Finalmente la banda
cercana a los 750 nm se ha asignado a especies Co®*" y Co®* en coordinacion octaédrica en forma de
Co0304 [116]. Con base en esto, se observa que las sefiales de Co™ son mayores respecto a las de Co®",
es decir, la mayor parte del Co esta en coordinacion tetraédrica. Debido a la ausencia del Mo y a la
baja concentracién de Co presente en el catalizador (~ 2 % p/p de Co), este se encontraria disperso
en particulas pequefias, las cuales interaccionaron fuertemente con la alimina del soporte y podria
una parte del Co soportado migré a la red del soporte a pesar de la presencia de la titania. Esto es
posible ya que la titania del soporte se encuentra dispersa en el soporte como se observo en la seccion
4.1.3 [67]. Por lo tanto, esto podria explicar la baja actividad de este catalizador ya que el Co que
interacciona con el soporte da lugar a CoAl;O4, el cual no se sulfuraria. Asi mismo, el Co presente en

el complejo Co304 da lugar a la formacidn de CogSs el cual es activo [34].
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Las sefiales de la DRS-UV vis de los catalizadores promovidos con 15 % p/p en Mo en
funcidn de la cantidad de Co se exponen en la Figura 4. 39.

3.5

CoMo/AT2
15 % p/p Mo

FIR,]

200 400 600 800 1000
Longitud de onda [nm]

Figura 4. 39. Espectros de reflectancia difusa de UV-vis de los catalizadores oxidados de
CoMo/AT2 con 15 % p/p de Mo en funcién de la relacion Co/(Co + Mo)=a) 0.1, b) 0.2, ¢) 0.3,
d) 0.4.

Como se puede apreciar en la Figura 4. 39, las bandas ubicadas entre 200 y 400 nm
corresponderian a la transferencia de carga metal ligando O*— Ti*" que traslapan a las bandas de
transferencia de carga metal ligando de O*—Mo®*, por lo tanto, se vuelve complicado interpretar esa
sefial (ver seccidn 4.2.3.1.3). En ambas series, el aumento en la cantidad de Co provocé un notorio
desplazamiento a mayores longitudes de onda, asi como un incremento en la intensidad de las bandas
que puede estar asociado con el incremento de las especies octaédricas y tetraédricas debido al
aumento en la carga. Ahora bien, entre los 400 y 450 nm se ubica una banda relacionada con Co?* en
coordinacion octaédrica [143]. Posteriormente, las bandas ubicadas en 540, 580 y 614 nm se han
asociado a especies tetraédricas de Co?* [98, 114] y finalmente la banda ubicada entre los 650 y 750

nm esta relacionada con Co en coordinacion octaédrica CozO4 [113, 116].
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Para lograr una comparacion adecuada entre ambas series y la cantidad de especies Co°"y
Co™, se realiz6 la descomposicion gaussiana de los picos representativos de cada sefial indicados en
la literatura [113, 116, 119]. Como ejemplo se muestra en la Figura 4. 40 el catalizador CoMo/AT?2
con 15 % p/p de Mo y Co/(Co + Mo)= 0.2 ya que fue el catalizador més activo.

CoMo/AT2
15 % p/p Mo
Co/(Co+Mo) =0.2

FIR

200 400 600 800 1000
Longitud de onda [nm]

Figura 4. 40. Descomposicion gaussiana del espectro de reflectancia difusa de UV-vis del
catalizador CoMo/AT2 con 15 % p/p de Mo y Co/(Co + Mo)= 0.2 calcinado a 673 K.

Como se puede observar en la Figura 4. 40 las sefiales caracteristicas de Co°"y Co™ se ubican
en el rango del visible. Debido a la relativa intensidad de las muestras en el andlisis de reflectancia
difusa de UV-vis (ver Figura 4. 39) es posible calcular la proporcion de Co®"y Co™ mediante el area
de cada pico de la descomposicion la relacion F(Ru)on/(F(R<)ont F(R<)th) [114]. Para esto se
consideré que los picos cercanos a 400 nm y a 700 nm representan las especies Co®", mientras que
los picos ubicados entre los 500 y los 650 nm representan al Co™. Esta relacion entre coordinaciones

de cobalto se correlaciono con la velocidad inicial de reaccion como se muestra en Figura 4. 41.
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Figura 4. 41. Correlacion de la velocidad inicial de reaccion de la HDO de fenol a 5.5 MPa,

593 Ky 100 ppm de S con la fraccion de cobalto octaédrico de los catalizadores de 10 % p/p
Moy 15 % p/p Mo.

Los resultados expuestos en la Figura 4. 41 muestran que al incrementar el contenido de Co
octaédrico la velocidad de reaccion también aumenta. Esto es debido a que el Co®" usualmente estéa
presente como Co0304 el cual se transforma en CosSg y ademas daria lugar a la fase CoMoS por su
cercania con los bordes de MoS,. Esto podria indicar que, a bajas cargas de Co, éste se dispersa y
forma especies Co™ que interaccionan fuertemente con el soporte de tal forma que se dificulta su
sulfuracion y algunas podrian migrar de la superficie a la matriz del soporte para formar aluminatos
de cobalto. Cuando el Co esta en una relacion (Co/(Co + M0)=0.2), interacciona méas con la fase
oxido el Mo que con el soporte, asi en la sulfuracion da lugar a la fase CoMoS durante la sulfuracion
y consecutivamente la formacidn de sitios necesarios para llevar a cabo la HDO de fenol. Si bien una
parte migra al soporte, su fraccion es menor que cuando hay bajas concentraciones de Co. Asi mismo,
una fraccién de Co formaria CoySs. En el caso donde hay mayor cantidad de Co (Co/(Co + M0)=0.3,
0.4), una parte interacciona con la fase MoS; para formar la fase CoMoS. No obstante, debido a que
en este caso hay méas Co en la carga, una mayor fraccion que en el caso anterior migra hacia el soporte
de tal forma que deja de ser activo. Asi mismo, la mayor fraccion del Co, forma CogSg de tal forma

gue la ruta HYD aumenta ligeramente en comparacion con los dos casos anteriores.
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4.3.3.2. Reduccion a temperatura programada

Los perfiles de reduccion de los catalizadores de Mo no promovido soportado en AT2 en estado 0xido

se muestran en la Figura 4. 42.
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Figura 4. 42. Perfiles de TPR para los catalizadores de Mo/AT2 en funcion de su contenido de
Mo calcinados a 673 K. a) 0 % p/p Mo, b) 5 % p/p Mo, ¢) 10 % p/p Mo, d) 15 % p/p Mo, e) 20
% p/p Mo.

El perfil de TPR del soporte de Al,O3-TiO, puro, mostré dos picos de reduccion a partir de
los 800 K. Esta reduccion se debe a la transformacion de iones Ti** — Ti*". Por un lado, la sefial
centrada a 900 K corresponde a iones de Ti*" superficiales. El segundo pico, centrado en 1050 K,
corresponderia a iones de Ti** del seno del soporte [67, 105]. Esto indica que dentro de las sefiales es
necesario considerar la contribucién de la reduccion del soporte. No obstante, la literatura [105]
menciona que aproximadamente sélo el 24 % de la anatasa se reduce en soportes de TiO- puro, por
consiguiente, debido a la alta dispersion de la titania en el soporte, se esperaria que menos de esta

cantidad se reduzca. Esto sugiere que el soporte se puede sulfurar y dar lugar a sitios activos.
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Como se puede observar en la Figura 4. 42, todos los catalizadores, con excepcion del soporte,
muestran picos de reduccion que corresponden a Mo®*—Mo** y de Mo**—Mo°, en baja (400 — 800
K) y alta (800 -1100 K) temperatura respectivamente [122, 144, 145]. En el caso del catalizador con
5 % p/p de Mo, se observa un pico centrado a 740 K el cual corresponde a especies de Mo con
facilidad de reducirse, posiblemente en coordinacion octaédrica. Posteriormente, a los 940 K se ve
otra sefial que es la correspondiente al Mo que interacciona fuertemente con el soporte. Cuando la
carga de Mo aumenta a 10 % p/p, se observa un incremento en el consumo e hidrégeno debido a la
mayor cantidad de Mo presente. En este perfil también se observan dos sefiales bien definidas a 740
Ky 940 K. En el catalizador de 15 % p/p de Mo, su perfil muestra mayor complejidad al exponer
cuatro bandas de reduccién. La primera banda (780 K) corresponde a Mo®", este pico se desplazé
ligeramente a mayor temperatura respecto a los dos catalizadores anteriores debido al incremento en
la carga. Este pico es seguido de al menos tres sefiales ubicadas entre los 800 y los 1000 K las cuales
pueden asignarse a una mezcla de ambas coordinaciones con mayor cantidad de especies Mo™. Asi
mismo, estas sefiales también pueden deberse a Mo™ que interaccionan menos con el soporte en
comparacion con las especies Mo™ presentes en los catalizadores con menos de 15 % p/p de Mo. El
pico ubicado a 1000 K, puede asignarse a especies Mo™ del seno que interaccionan fuertemente con
el soporte. El perfil del catalizador con 20 % p/p es similar al catalizador anterior, pero con picos mas
definidos y en menor temperatura. Por lo tanto, se forman mayor cantidad de especies octaédricas de
Mo al aumentar la cantidad de Mo en la carga. Adicionalmente, en los catalizadores con carga mayor
o igual a 15 % p/p de Mo, la dispersion de Mo™ podria haber disminuido de tal forma que estas

especies se reducen mas facilmente que en los catalizadores con menos de 15 % p/p de Mo.

Para un analisis mas profundo de estas sefiales se calcul6 la cantidad de Mo octaédrico y
tetraédrico de cada muestra. Cabe mencionar que a pesar que la descomposicién de los perfiles de
TPR es compleja, esto provee informacion aproximada de las especies soportadas. Los resultados se

exponen en la Tabla 4. 13.
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Tabla 4. 13. Consumo de hidrégeno y proporcion de Mo octaédrico y tetraédrico de los
catalizadores de Mo/AT2 en funcion del contenido de Mo calcinados a 673 K.

Consumo de H, Mo©h Mo™
Muestra
[umol gear] [%0] [%0]
AT2 5716 - -
5 % p/p Mo 8474 20 80
10 % p/p Mo 39776 25 75
15 % p/p Mo 52478 29 71
20 % p/p Mo 63343 32 68

Con base en los resultados de la Tabla 4. 13, se aprecia que el consumo de hidrégeno se
incrementd con el aumento de la carga de Mo. Esto es l6gico ya que requiere mas hidrogeno para
consumir el Mo superficial y del seno del catalizador. De la misma forma, las especies Mo°" también
aumentaron hasta 60 % respecto al catalizador de 5 % p/p en Mo. Esto es debido a que, al impregnar
con poca carga de Mo, éste se dispersa mas en el soporte formando especies relativamente pequefias.
Al aumentar la cantidad de Mo, las estructuras octaédricas crecen debido a la cercania que hay entre
ellas. Es importante mencionar que las especies tetraédricas siempre son mayores que las octaédricas
debido a la interaccion que existe entre la alimina del soporte y el Mo. Este resultado estéa de acuerdo

con los obtenidos por DRS-UV vis.
Para encontrar informacion acerca de la reduccion del Co y su contribucion en los

catalizadores promovidos, se realiz6 el TPR del catalizador de Co/AT2. El perfil de reduccion se

muestra en la Figura 4. 43.
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Figura 4. 43. Perfil de TPR para el catalizador de Co/AT2 calcinado a 673 K.

El perfil de reduccion del catalizador de Co mostré cuatro sefiales de reduccion ubicadas en
650, 780, 1030 y 1098 K. Mediante descomposicion gaussiana se encontraron dos sefiales en el pico
centrado a 1030 K. La primera sefial (650 K), esta asignada con la reduccién de cristales de Co304 a
CoO, es decir, las especies octaédricas de Co* — Co?* [146, 147]. La sefial ubicada en 780 K
corresponde a iones superficiales de Co** dispersos. Asi mismo, la sefial resultante de la
descomposicion ubicada en 923 K, se atribuye a iones superficiales Co?* — Co° [145]. El pico
ubicado en 1040 K, corresponde a la reduccidn de cristales de aluminatos de cobalto CoAl,O4 [145,
147]. Finalmente, el pico cercano a los 1090K son asignados a la reduccion de Ti** — T** del soporte
[145, 148]. Es posible observar que la cantidad de especies dificiles de reducir (Co™) es mayor que
las especies con menor interaccion con el soporte (Co®"). Esto confirma lo visto en los anélisis de
DRS-UV vis, ya que la interaccion que tiene el soporte con el Co es fuerte, éste Gltimo forma especies
tetraédricas dificiles de reducir y por lo tanto su sulfuracion seria incompleta dando como resultado
en actividades menores que los catalizadores de Mo o CoMo.

Como se ha visto anteriormente en la literatura [34], las interacciones que tiene el Co con el
soporte disminuyen cuando el Mo esta presente. Este comportamiento se observa en la Figura 4. 44.
La descomposicion gaussiana incluida en el catalizador Co/(Co + Mo)= 0.1 sirve como ejemplo de

las descomposiciones llevadas a cabo en cada muestra.
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Figura 4. 44. Perfiles de TPR para los catalizadores de CoMo/AT2 con 15 % p/p de Mo en
funcién de la relacion Co/(Co + Mo) calcinados a 673 K. Co/(Co + Mo)=a) 0.1, b) 0.2, ¢) 0.3,
d) 0.4.

De manera general los perfiles de TPR expuestos en la Figura 4. 44 son similares entre si y
muestran tres picos de reduccion: alrededor de los 750 K, otro alrededor de los 950 K y finalmente
uno arriba de los 1000 K. Mediante la descomposicion de estos picos se encontraron cinco picos
adicionales. EIl primer pico ubicado a menos de 700 K, corresponde a la reduccion del Co®"
Co*—Co?" como se observo en la Figura 4. 43 [147]. El segundo pico, ubicado alrededor de 700 K,
corresponde a la reduccion de Mo®" — Mo*" [122, 145]. Posteriormente, el tercer pico que esta
cercano a 850 K, puede asignarse a la reduccion de una mezcla de Co?*—Co’y Mo**—Mao® [124]. El
pico que se encuentra alrededor de los 940 K, se debe al Mo que interacciona fuertemente con el
soporte y que es mas dificil de reducir Mo**—Mo® [114]. Asi mismo, este podria contener
contribuciones de CoAl4O3 [123]. Por Gltimo, el pico de alta temperatura (> 1000 K) pertenece a la
reduccion del soporte [105, 145].

Se puede apreciar que no hubo desplazamientos de temperatura en las sefiales. Sin embargo,

en la muestra con Co/(Co + Mo)= 0.4 se observa un hombro a 640 K, el cual corresponde a Co que
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se reduce. Este hombro es mas visible en esta muestra debido al mayor contenido de Co en esta
muestra e indicaria la segregacion del CosO4. El segundo pico principal, mostré un ligero aumento
en la temperatura conforme aumento el contenido de Co. Esto podria ser debido a las contribuciones
del Co™ que esté interactuando fuertemente con el soporte. La muestra Co/(Co + Mo)= 0.1, que
mostré el segundo pico en 930 K, podria indicar que, debido a la baja concentracion de Co, este
interacciona mas con el Mo y daria lugar a una cantidad de especies Co®" significativa. Es decir, este
pico corresponde mas a Mo interaccionando fuerte con el soporte y tiene pocas contribuciones por
Co. Como se menciono en los analisis de DRS-UV vis, la cantidad de Co no es suficiente para
promover todas las ldminas y no presenta la misma promocion que las demas muestras. En el caso de
una relacion Co/(Co + Mo)> 0.2, las especies Co™ serfan mas abundantes y eso explicaria el

desplazamiento a mayores temperaturas de reduccion.

A partir de esto se realiz6 el analisis cuantitativo de las posibles especies octaédricas y
tetraédricas de Co y Mo. Los resultados se exponen en la Tabla 4. 14. Cada columna de las
coordinaciones de Mo y Co, corresponden a cada pico de la descomposicién de la Figura 4. 44 como

se describieron anteriormente.

Tabla 4. 14. Proporciones relativas de Mo y Co octaédrico y tetraédrico de los catalizadores
de CoMo/AT?2 en funcion del contenido de Co calcinados a 673 K.

Cooh Mo©h (Co+Mo)°h™  (Co+Mo)™ Ti*

Muestra Co/(Co+Mo) [%6] [%6] [%6] [%6] [%6]
~700 K  ~750K ~800 K ~950 K >1000 K
0.1 6.8 20.1 25.4 27.2 20.6
CoMo

0.2 7.7 20.8 20.1 325 19.1

15 % p/p
M 0.3 7.2 19.9 15.7 36.6 20.6

0

0.4 7.4 21.8 13.2 384 19.2

Como se observa en la Tabla 4. 14, las especies Co®" presentan un méaximo en el catalizador
de Co/(Co + Mo)= 0.2 mientras que la menor cantidad se presenta en el catalizador de Co/(Co + Mo)=
0.1. En los catalizadores con Co/(Co + Mo)= 0.3 y 0.4, se presentan cantidades similares.
Posteriormente, la cantidad de Mo°" oscila entre el 19 y el 21 %. El porcentaje del pico cercano a los
800 K, disminuye con el incremento de Co en la carga. Aunado a esto, el porcentaje de la mezcla

(Co+Mo)™ aument6 con el contenido de Co. Esto indica que, al incrementar la cantidad de Co en la
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carga, éste interacciona mas con el soporte y la cantidad de Co™ o aluminatos aumenta. En el caso de

baja concentracion de Co, esta sefial corresponde mas al Mo™ que al Co soportado.

4.3.3. Discusion

El incremento en la cantidad de Mo en el 6xido mixto Al.Os-TiO; dio lugar al incremento en la
cantidad de Mo®°" de manera lineal. Es posible que después de 20 % p/p de Mo estructuras més grandes
de 6xido y posteriormente de sulfuro se forman lo que resultard que la velocidad de reaccion se
mantenga constante. Esto también sugiere que, a las cargas estudiadas, el Mo aun no forma la

monocapa [34].

Los analisis de caracterizacion por DRS UV-vis y TPR de estos catalizadores confirmaron el
incremento en las especies Mo®" con el aumento en la carga de metal en los catalizadores [102, 145].
Sin embargo, a pesar que mediante DRS UV-vis, pareciera que no hay especies Mo™, estas no pueden
ser descartadas ya que las bandas de la TiO; del soporte traslapan las sefiales del Mo. La existencia
de estas especies tetraédricas se confirm6 mediante TPR. En estos analisis se también se observo el
incremento de Mo®" con la carga de Mo. Esto también sugiere una disminucion en la dispersion que
seria demostrado mediante HRTEM en un trabajo posterior. No obstante, es posible obtener
informacion de la fase activa mediante la selectividad de la reaccion. Las pruebas de reaccion
demostraron que el soporte de AT2 es activo con una selectividad hacia productos de una
hidrogenacién incompleta ya que los principales productos fueron ciclohexanol y ciclohexeno. Por lo
tanto, el soporte por si solo tiene poca capacidad para generar benceno, asi como seguir hidrogenando
el ciclohexeno para producir ciclohexano. Al introducir el Mo, incluso a bajas concentraciones, la
selectividad cambia ya que la produccion de benceno aumento significativamente, asi como la de
ciclohexano. No obstante, por la similitud de los rendimientos de reaccion de los catalizadores no
promovidos se puede sugerir que el aumento de la generacién de los productos se debe a la mayor

cantidad de Mo disponible.

Por consiguiente, el soporte que no queda cubierto por el Mo aporta a la produccion del
intermediario oxigenado y ciclohexeno mientras que la fase MoS; sin promover aporta sitios para la
hidrogenolisis del fenol y la hidrogenacion del ciclohexeno. Los sitios &cidos Lewis son més fuertes
en el MoS; que en el soporte ya que tienen mayor caracter electrofilico para adsorber el oxigeno del
fenol de tal forma que el enlace Car-OH (que es mas fuerte que el C-OH) pueda romperse y formar

benceno. Las especies Mo°" presentes en mayor carga de Mo, se sulfuran con mayor facilidad dando
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lugar a mayor cantidad de este tipo de sitios y por consiguiente el aumento en la ruta de hidrogendlisis.
Las especies Mo™ no cambian la ruta de reaccion, sino que simplemente tardan méas en sulfurarse o
se sulfuran de manera incompleta pero no cambian el tipo de sitios de las laminas de MoS,. Cabe
mencionar que las pruebas de reaccion se realizaron con la presencia de agente sulfurante (CS), el
cual se ha visto compite por sitios electrofilicos. Bajo esta afirmacion los sitios que dan lugar a la
formacion de benceno estan en competencia con el H,S generado del CS,. Si se considera que los
sitios del borde de S de la lamina de MoS; tiene caracter electrofilico y son los responsables de llevar
a cabo las reacciones de DDO mientras que los sitios metélicos realizan la hidrogenacion del anillo
[142], entonces al aumentar el contenido de Mo®" en el catalizador se forman mas sitios en el borde
de S. Esto se deduce a partir de que el benceno, a pesar de estar en competencia con el HzS, continla
siendo uno de los productos principales. Asi mismo, el rompimiento del enlace C-O del intermediario
oxigenado también se puede llevar a cabo en este tipo de sitios. Ya que el Mo®" se reduce mas
facilmente que el Mo™, al incrementar el contenido de Mo en la carga, provoca la formacion de mayor
cantidad de bordes de S.

El catalizador Co/AT2 mostré menor actividad que los catalizadores de Mo/AT2, pero mayor
actividad que el soporte AT2 y tuvo una selectividad hacia la ruta de HYD. De acuerdo con los
resultados de DRS-UV vis y TPR, este catalizador mostré mayor cantidad de Co™ que de Co°". Esto
se debe a la interaccion que existe entre el Co y la alumina del soporte. No obstante, el Co®" se sulfura
y forma CogSs el cual forma sitios metalicos que dan lugar a la HYD. La produccion de benceno se
ve inhibida por la presencia del HS en el reactor. Asi mismo, la cantidad de estos sitios seria menor
que los encargados de la HYD. Debido a que el Co no cubre totalmente la superficie del soporte, éste
altimo reacciona como se vio anteriormente formando el intermediario oxigenado y ciclohexeno. Los

sitios metalicos del Co hidrogenan los enlaces © del ciclohexeno.

Al promover los catalizadores de Mo/AT2 con Co, la velocidad inicial de reaccién aument6
significativamente, asi como la selectividad hacia la ruta de DDO. Esto se debe al efecto de promocion
que el Co provee al Mo durante la sulfuracién que genera la fase CoMoS 11, la cual es altamente
activa y que se ha estudiado ampliamente en la literatura [10, 34, 142, 149]. En las series de
catalizadores CoMo con carga 10 % p/p Mo y 15 % p/p Mo, en las cuales se varid la relacién atémica
Co/(Co + Mo) se observo un aumento en la actividad con el incremento de Mo. Asi mismo, en estos
resultados se vio una variacion de la velocidad de reaccion respecto al contenido de Co tipo volcan y
paralela, teniendo un maximo cuando Co/(Co + Mo)= 0.2 para ambas series. Para entender mejor este

comportamiento y el aporte de la promocion del Co se realizé la HDO de fenol para Co/AT2 como
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referencia. Se observo que la ruta de HY D aument6 con el contenido de Co en la carga. Esto se debe
a la cantidad de Co®" y Co™ presente en los catalizadores. Asi mismo, la cantidad de especies

octaédricas y tetraédricas de Mo y Co juegan un papel importante en la reaccion.

En el catalizador con Co/(Co + Mo)= 0.1, la produccion de benceno fue mayor en
comparacion a las demas cargas de Co. Esto se debe a que el Co interactta facilmente con el Mo
durante la sulfuracion y forma la fase CoMoS. Asi mismo, durante este proceso el Co promueve los
bordes de Sy esto da lugar a sitios que llevan a cabo la hidrogendlisis. Ahora bien, debido a que el
Co en este catalizador es relativamente escaso, aproximadamente la mitad esta en coordinacion
octaédrica y es capaz de promover las laminas de MoS,. Otra fracciéon del Co soportado queda
dispersay da lugar a la fase CosSs. Finalmente, menos de la mitad del Co se encuentra en coordinacion
tetraédrica e interacciona con el soporte y forma aluminatos como se observo en los analisis de DRS
UV-vis. En este caso, la ruta de HYD seria causada principalmente por los sitios metélicos de las
fases MoS,, CoMoS y CoeSs. La cantidad de Co™ es relativamente baja ya que casi todo el Co pudo

promover al Mo.

A la relacion Co/(Co + Mo) = 0.2, que mostré6 mayor actividad y mayor cantidad de Co®"
tanto en DRS-UV vis y TPR, indicaria un 6ptimo en la cantidad de Co para interactuar directamente
con el Mo durante el proceso de sulfuracion. De tal forma que la mayoria del Co®" (54 — 56 %)
presente en el catalizador esta disponible para promover y formar la fase CoMoS Il al momento de la
sulfuracién como muestran los resultados de DRS UV-vis y TPR. El aumento en la ruta de HYD se
debe al incremento de la fase CoySs dispersa respecto al caso Co/(Co + Mo) = 0.1. Asi, respecto al
caso anterior, una menor cantidad de Co esté en coordinacion tetraédrica explicando asi el incremento

en la promocion.

En los casos de Co/(Co + Mo) = 0.3 y 0.4, se encontré que la actividad disminuyé respecto
al caso anterior, con un aumento en la ruta de HYD. Esto puede estar relacionado con la fraccion de
Co°" presente. En estos dos casos entre el 50y el 52 % del Co presente se encuentra en coordinacion
octaédrica. Esto significa que basicamente la mitad del Co esta disponible para promover al Mo y
formar la fase CoMoS en el proceso de sulfuracion. No obstante, el exceso de Co tiende a formar
también CosSs lo que explica el aumento en la ruta de HYD. Finalmente, ya que una fraccion mayor
de Co en estos dos catalizadores respecto a Co/(Co + Mo) = 0.2, se encuentra en coordinacion

tetraédrica por el exceso forma especies que interactian con el soporte formando 6xido de cobalto

95



dificil de reducir y aluminatos. Esto se corrobora con los resultados de TPR en donde la sefial

correspondiente a especies Mo™y Co™ se incrementa respecto a la relacion de Co/(Co + Mo) 6ptima.

4.3.4. Conclusiones

En los catalizadores no promovidos, el aumento de la cantidad de especies Mo°" respecto al contenido
de Mo en la carga da lugar a una menor dispersion, lo que hace que a menos del 20 % p/p aln no se
forme la monocapa. Asi mismo, los sitios generados en los catalizadores con bajo contenido de Mo,
son mas activos que los formados a altas concentraciones de Mo. No obstante, las pérdidas de
dispersion se ven compensadas, por la mayor facilidad de reduccion de las especies Mo°" y la
generacion de mayor cantidad de sitios activos. Asi, el tipo de sitios formados en las laminas de MoS,,
en su mayoria sitios con selectividad hacia la DDO (borde de S) no cambian con el contenido de Mo,
ni con la coordinacion del precursor en estado 6xido en el catalizador, sino que solo se vuelven mas
abundantes. Por su parte, el catalizador Co/AT2 forma especies Co®" que dan lugar a la formacion de
CogSs. Esta fase sulfuro tiene selectividad hacia la hidrogenacion debido a los sitios de caracter
metalico. EI Co™ puede sulfurarse parcialmente o interaccionar con la alimina del soporte y formar

aluminatos inactivos.

Entonces, al adicionar Co a los catalizadores de Mo incrementa la actividad
significativamente que resulta en un comportamiento tipo volcan respecto a la cantidad de Co con un
maximo en la relacién Co/(Co + M0)=0.2 la cual tiene un indice de promocion de 2.6 respecto al
catalizador sin Co. El aumento en la cantidad de Co, da lugar a mayor cantidad de la fase CosSg que

provoca que la ruta de HYD sea superior en la HDO de fenol.

La relacion Co/(Co + Mo) = 0.1 mostr6 mayor selectividad a la ruta de DDO debido la menor
formacion de Co™ respecto a Co®". Durante la sulfuracion, el Co®" formado no promueve todas las
laminas, de tal forma que la fase MoS; es mas abundante que a mayores valores de esta relacion
atémica. Posteriormente, la relacion Co/(Co + Mo) =0.2 mostré un maximo en la actividad debido a
que el Co se encuentra principalmente como Co°" que durante la sulfuracion interactGia con el Mo y
genera la fase CoMoS I1. El Co°" que no forma parte en la fase CoMoS y se encuentra segregado, da
lugar a Co,Ss de tal forma que la selectividad hacia HYD se incrementa respecto al caso con menor

contenido de Co.
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En las relaciones Co/(Co + Mo) > 0.2 el exceso de Co no solo promueve al Mo (Co®"), sino
que también tiene una mayor fraccion de Co™, de tal manera que el Co migra al soporte. Por otro
lado, el Co°" en exceso que no promueve al Mo durante la sulfuracion, sino que genera CogSg que

provoca que la selectividad hacia la HYD sea superior.
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4.4. ACIDEZ DE LOS CATALIZADORES

Es necesario considerar que la acidez de los catalizadores en estado dxido cambiard al realizarse la
sulfuracién y posteriormente en el ambiente reductor de reaccion. No obstante, estos anélisis pueden
ser interpretados y asociarse con la dispersién de las fases precursoras de la fase activa. De tal forma
que proporcionan mas evidencia sobre las especies soportadas. Asi mismo estos andlisis brindan

informacidn ante la formacion de coque en el catalizador por la acidez del soporte durante la reaccion.

4.4.1. Acidez por desorcién térmica de amoniaco (TPD-NHs5)

La desorcion a temperatura programada de amoniaco de los soportes y catalizadores se muestra en la
Tabla 4. 15. Dependiendo la temperatura de desorcion, se pueden asignar tres tipos de sitios acidos:
débiles, 423-523 K; medios 523-673 K y fuertes de 673-773 K [150]. Estos resultados indicaron que
el soporte de alimina exhibid 57 % mas de sitios acidos totales que el soporte AT2. La introduccion
de titania a la alimina incrementd ligeramente el nimero de sitios débiles, mientras que los sitios

medios se mantuvieron iguales. Por otro lado, los sitios acidos fuertes disminuyeron 44 %.

Tabla 4. 15. Concentracion de sitios acidos para los soportes de Al,O3 y Al,Os-TiO; (Al/Ti=2;
AT?2) y catalizadores calcinados de CoMo/Al,O3; y CoMo/AT2.

Concentracién de sitios acidos [umol-g*]

Muestra
Acidez Total Sitios debiles  Sitios medios Sitios fuertes
Al;O3 150+ 2 3+0.2 21+0.2 126 £ 0.6
AT2 95 +2 4+0.2 21+0.2 70+£0.8
CoMo/AlyO3 65+2 5%0.2 16+ 0.8 44 + 0.2
CoMo/AT2 55+2 5%0.2 15+0.8 35+0.2

La impregnacion de la fase activa disminuyé la cantidad de sitios 4cidos totales en ambos
catalizadores respecto a sus soportes puros. El catalizador CoMo/Al,O3; mostré 0.44 veces menos
sitios 4cidos totales con un ligero incremento en los sitios débiles. Aun asi, los sitios acidos fuertes
se mantuvieron en mayor concentracion que los sitios medios o débiles. En el caso del catalizador

CoMo/AT2, la cantidad de sitios &cidos disminuy6 0.58 veces al agregar la fase activa. Los sitios
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débiles practicamente se mantuvieron sin cambios mientras que los sitios medios y fuertes
disminuyeron 0.72 y 0.50 veces respectivamente. La disminucién de los sitios acidos fuertes indica
gue el Co y el Mo cubren estos sitios en el soporte y la fase activa en estado éxido no contribuye
significativamente a la acidez total. Por otro lado, el catalizador CoMo/Al,Os; mantuvo una cantidad
considerable de sitios acidos fuertes que pueden dar lugar a la formacién de coque. Una tendencia
similar se encontrd anteriormente con los catalizadores de NiW/AIO3; y NiW/AT2 en un trabajo
anterior [68].

4.4.2. Deshidratacion de isopropanol

Para encontrar mas informacion acerca de las propiedades acido-base de los catalizadores en
estado oxidado se llevo a cabo la reaccion de deshidratacion de isopropanol (IPA). La conversion de

IPA calculada a 180 min de reaccion para cada muestra se expone en la Tabla 4. 16.

Tabla 4. 16. Conversion de IPA calculada con respecto a productos para los soportes de Al,Os;
y AT2 y catalizadores Mo y CoMo soportados. WHSV pa= 0.1 h™}; wear=0.15 g; Vie=15 cm?;
yipa:0.009 m0|/m0|; TpretzTrxn=453 K

Muestra Conversion de IPA [%]
AlO; 94+0.9
AT2 6.3+0.6
Mo/Al;O3 54.7+05
Mo/AT2 50.0+0.5
CoMo/Al,Os 18.7+0.2
CoMo/AT2 31.2+0.3

Se observa en la Tabla 4. 16 que la conversion de IPA disminuy6 0.7 veces al introducir TiO;
al soporte de alimina. Por su parte, los catalizadores de Mo/Al.O; y Mo/AT2 un aumento de 5.8 y
7.9 veces, respectivamente relativo a su soporte. Al agregar Co al catalizador, la conversién de IPA
disminuy6 respecto a los catalizadores no promovidos. El catalizador de promovido soportado en

AT2, mostrd una conversion 1.66 veces mayor que su similar soportado en alimina.

En la Tabla 4. 17 se expone la selectividad de los productos: para sitios acidos se produce

propeno (PP) y diisopropil éter (DIPE) mientras que para sitios basicos se produce acetona (ACE).
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Tabla 4. 17. Flujo molar de propeno (PP), diisopropil éter (DIPE) y acetona (ACE) a los 180
min de reaccion para los soportes de Al,O3; y AT2 y catalizadores de CoMo promovidos y sin
promover WHSVpa= 0.1 hl; Wear=0.15 g; Vie=15 cm?; Yipa=0.009 mol/mol; Tore=Trn=453 K.

Flujo molar [umol min]

Muestra

PP DIPE ACE

Al203 0.36 0.03 0

AT2 0.20 0.01 0
Mo/Al;O3 1.92 0.06 0.13
Mo/AT2 1.94 0.04 0.16
CoMo/Al;O; 0.66 0.02 0.07
CoMo/AT2 1.30 0.02 0.15

La Tabla 4. 17 muestra el flujo de productos para cada muestra después de la estabilizacion
de los perfiles de produccion (ver apéndice G). Para todas las muestras el principal producto fue el
propeno. Es necesario recordar [84, 151-153] que la conversion a propeno se lleva a cabo en sitios
acidos mediante un mecanismo E1 con la formacién de ion carbenio, por eliminacién de un grupo
OH (acidez fuerte). La produccion de acetona se realiza por un mecanismo E1 con una base conjugada
con la deshidratacion y formacion de un carbanion (basicidad fuerte). Finalmente, el DIPE, se produce
mediante un mecanismo E2 que involucra sitios acidos y posteriormente sitios basicos, con la
eliminacion del grupo OH y un protén. Por lo tanto, la mayor produccién de propeno, en comparacion

a la acetonay al DIPE, indica la mayor densidad de sitios acidos en las muestras.

Es posible observar que el soporte de alimina produjo 1.8 veces mas propeno que el soporte
de AT2. La generacion de DIPE, fue 3 veces mayor en el soporte de alimina mientras que la
produccién de ACE fue nula en ambos soportes. Este resultado indica que el soporte de Al;Os tiene
mayor cantidad de sitios acidos que el soporte AT2 como se encontr6 en los analisis de TPD-NH3 y
esta de acuerdo con lo mencionado en la literatura [68, 82]. Adicionalmente, la mayor produccién de
DIPE en el soporte de Al,Os3, sefiala la mayor participacién de sitios acidos Lewis que en AT2 [107].
Segun la hipotesis de Tanabe [154], la generacién de acidez se debe a un exceso de cargas negativas

0 positivas en el éxido binario; asi, la acidez Lewis aparece en presencia de cargas positivas y la
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acidez Brgnsted en presencia de cargas negativas. Por lo tanto, esto propone que la acidez de un éxido
binario aumenta la acidez por la adicion de un catién en un 6xido. Asi mismo, esta hipétesis postula
gue un dxido binario siempre muestra solo un tipo de acidez (exceso de alguna de las dos cargas) o
ninguna (equilibrio entre cargas). Sin embargo, la mayoria de los 6xidos binarios muestran
simultaneamente ambos tipos de acidez. Asi mismo, se ignora la estructura del material, las
impurezas, los defectos estructurales, los defectos no estequiométricos y se limita a micro regiones.
Por lo tanto, esta hipotesis no es universalmente aplicable a todos los sistemas de dxido binario.
Debido a que la estructura de un solido es compleja, podrian existir regiones mas homogéneas que
otras. De acuerdo con los resultados de DRX de la Figura 4. 4, ambos soportes muestran amorficidad,
es decir, hay un orden a corto alcance y desorden a largo alcance. Por lo tanto, esta formado por un
conjunto grande de micro regiones en las cuales se cumpliria la hipdtesis de Tanabe. No obstante, en
conjunto podria no predecir la acidez del sélido [155]. Con base en estos resultados se sugiere que el

soporte de Al,O3 generard mas coque que el soporte de AT2 debido a la mayor acidez que posee.

Al agregar el Mo, la produccion de propeno aumenté 5.3 veces para el Mo/AlO; y 9.7 veces
para Mo/AT2, respecto a su respectivo soporte. La obtencién de propeno fue la misma entre estos dos
catalizadores. Comparado con los soportes solos, la produccion de DIPE, se incrementé el doble en
Mo/Al;O; y 4 veces mas en Mo/AT2. Paralelamente, el flujo DIPE fue 1.5 veces superior en el
catalizador soportado en alimina comparado con el soportado en AT2. Esto es debido a que el MoO3;
es mas activo tanto para la deshidratacién, como para la deshidrogenacion que Al,Oz o TiO; [156].
La literatura [151, 152] menciona que la acidez necesaria para deshidratar un alcohol y formar un
alqueno esta relacionada con sitios de los grupos Mo=0 superficiales; de tal forma que los sitios
dioxo, O=Mo=0, son responsables de esta reaccién mientras que grupos monoxo Mo=0 son
practicamente inactivos. Con base en esto, ambos catalizadores presentan sitios dioxo O=Mo0=0. Asi,
los enlaces C-O se insertan en los iones de Mo por su caracter electrofilico [153, 157]. Entre mayor
sea el niamero de oxigenos enlazados al ion de Mo, mayor seré la cantidad de propeno generada
debido a que la acidez de un cation depende de su estado de oxidacién: entre mas grande sea su estado
de oxidacion, se comporta como un acido ya que el enlace con el oxigeno es mas covalente [153, 157,
158]. Ya que las especies tanto octaédricas como tetraédricas de 6xido de Mo soportados presentan
iones Mo®" [159] es de esperarse que la acidez del catalizador aumente respecto al soporte. Asi mismo,

es posible que los sitios acidos tengan contribuciones por el soporte [107].

Por otro lado, en estas muestras, se detectd la produccion de acetona, por lo tanto, el Mo

soportado no s6lo genera sitios acidos, sino que también sitios basicos cémo se ha mencionado
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anteriormente [156]. Comparando a los dos catalizadores no promovidos se observo que la
produccién de acetona fue de 1.2 veces mas en el catalizador Mo/AT2, respecto al soportado en
alimina. Ya que las especies tetraédricas de Mo tienen un estado de oxidacion Mo®, esto puede
indicar la presencia de MoO; (Mo“*), el cual estd en coordinacién octaédrica, es decir, la titania

favorece la generacidn de este tipo de sitios en la fase activa.

Ambos catalizadores promovidos mostraron un decremento en la produccién de propeno
respecto a los no promovidos. El catalizador Mo/Al;Os, produjo 2.9 veces mas propeno que su
relativo promovido mientras que Mo/AT2 tuvo una produccion de propeno 1.5 veces superior
respecto a CoMo/AT2. Por su parte, este ltimo catalizador generé el doble de propeno que su igual
soportado en alimina. Asi mismo, al impregnar con Co, la cantidad de DIPE disminuyo 3 veces y la
mitad respecto a los no promovidos y ambos catalizadores de CoMo generaron lo mismo de este
compuesto. Por otro lado, los sitios basicos disminuyeron la mitad en los catalizadores soportados en
alimina, mientras que en los catalizadores soportados en éxido mixto se mantuvo igual. Asi entonces,
la cantidad de ACE en CoMo/AT2 fue del doble respecto a CoMo/Al,Os. Esto podria significar que
el Co cubre sitios acidos del 6xido de Mo. Asi mismo, en el catalizador soportado en alimina, el Co
no contribuye a la basicidad, sino que también la disminuye. No obstante, la titania del soporte
mantiene el nimero de sitios basicos incluso con la presencia del Co. Pareciera que el catalizador
soportado en AT2 es mas acido por la mayor produccion de propeno, sin embargo, proporcionalmente

se observa lo contario como se expone en la Tabla 4. 18.

Para obtener mas informacion acerca de la cantidad de sitios acidos y basicos se compard la
relacion entre sitios &cidos (cantidad de PP y DIPE) y sitios basicos (cantidad de ACE) de los

catalizadores promovidos y sin promover de ambas series como se muestra en la Tabla 4. 18.

Tabla 4. 18. Relacion de sitios acidos y basicos de los catalizadores promovidos y sin promover
en estado dxido soportados en Al,O3 y AT2.

Sitios acidos / Sitios

Catalizador
béasicos
Mo/Al;O3 15.2+0.1
Mo/AT2 12.3+0.1
CoMo/Al;O3 9.7+0.9
CoMo/AT2 8.8+0.8
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En la Tabla 4. 18 se puede observar que los catalizadores no promovidos muestran mayor
cantidad de sitios 4cidos que los promovidos. Particularmente, el catalizador Mo/Al,O; mostr6 una
relacion 1.23 veces mayor que el catalizador Mo/AT2. Asi, estos dos catalizadores presentaron

relaciones 1.56 y 1.39 veces mayores para sus similares promovidos respectivamente.

En este sentido la relacion entre sitios acidos y basicos de los catalizadores CoMo exhibid
una disminucion del 10 % en el catalizador soportado en AT2 respecto al de alimina, es decir,
proporcionalmente el catalizador CoMo/Al,O3 tiene mayor cantidad de sitios acidos que CoOMo/AT2.
Esto indica que la acidez en el catalizador soportado en alimina sigue siendo mayor inclusive con el
Co impregnado. Esto esta de acuerdo con los resultados obtenidos en TPD-NHa. Si se considera que
el Co del catalizador soportado en alimina se encuentra mas disperso e interacta con mayor fuerza
que en el catalizador con contenido de titania, entonces puede migrar hacia la red de alimina y la
acidez podria aumentar por este fenémeno. En este sentido, en los andlisis de TPD-NHs, al aumentar
la temperatura también lo hace la migracién del Co al soporte, de tal forma que sitios acidos fuertes
pueden generarse. En caso contrario, la menor interaccion que hay entre el soporte de AT2 y el Co,
forman especies mas grandes que no migran al soporte ya que la titania lo limita. Al aumentar la
temperatura en el TPD-NHs, los sitios acidos fuertes no se activan al mismo grado que en el
catalizador soportado en alimina. Con base en esto, introducir TiO; al soporte se generan sitios

basicos en catalizadores promovidos y sin promover.

4.4.3. Conclusiones

De manera general el nimero de sitios acidos de los catalizadores disminuye con la introduccion de
TiO, al soporte de alimina. Asi mismo la presencia de la titania da lugar a la formacién de sitios
basicos. Esto no sigue la hipotesis propuesta por Tanabe ya que esta teoria se basa en microrregiones
y no en la acidez global. Al soportar el Mo, la acidez de las especies de 6xido de Mo, crean nuevos
sitios &cidos y basicos en ambos catalizadores. Sin embargo, las especies de 6xido de Mo, tanto
tetraédricas como octaédricas, poseen iones Mo®*. Por lo tanto, la coordinacion del Mo, no determina
cambios significativos en la acidez de los catalizadores no promovidos sino el aporte del soporte. Por
otro lado, la acidez disminuye al agregar Co a los catalizadores de Mo debido a que cubre sitios acidos
del 6xido de Mo. Algunos sitios &cidos se podrian activar con el cambio de temperatura de los anélisis
de TPD-NH; debido a cambios en la estructura de los metales soportados. Por lo tanto, los
catalizadores soportados en AT2 generaran menor cantidad de coque durante la HDO de fenol, de tal

forma que la desactivacion sera menor y amplia la vida dtil del catalizador.
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CONCLUSIONES GENERALES

“En la ciencia suele ocurrir que un cientifico diga: "Es un buen argumento, yo estaba
equivocado”, que cambie de opinién y desde ese momento no se vuelva a mencionar la
antigua posicion. Realmente sucede. Aunque no con la frecuencia que deberia suceder, ya
que los cientificos son humanos y el cambio a veces es doloroso, pero ocurre cada dia. No

recuerdo la ultima vez que algo asi paso en politica o religion”.

-Carl Sagan
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La presencia de la titania en el soporte de Al,O3-TiO2en proporcion Al/Ti=2, disminuye la interaccién
metal-soporte que influye en la dispersion y sulfuracién de la fase activa. Desde la impregnacion del
catalizador, las interacciones electrostaticas entre las especies iénicas de polimolibdatos de la
solucion y las cargas del soporte forman especies més grandes en comparacion con las soportadas en
alimina. Consecuentemente se genera una mayor fraccion de especies en estado 6xido de Co y Mo
con coordinacion octaédrica. Estas especies, son mas faciles de reducir respecto a las tetraédricas
presentes en mayor fraccion en el catalizador CoMo/Al;Os. Asi mismo, las especies méas grandes
causan que durante la sulfuracion haya menor dispersion de la fase activa debido al tamafio y
apilamiento superior de las laminas de MoS,. No obstante, esto se contrarresta con el mayor grado de

sulfuracién y formacién de la fase CoMoS II.

Paralelamente, un efecto similar se observa en los catalizadores no promovidos soportados
en AT2. La poca interaccion metal-soporte provoca que al aumentar la carga de Mo se formen
especies mas grandes de Mo. Asi, la dispersion de la fase activa disminuye con el aumento en el
contenido de Mo, de tal forma que a bajas cargas metalicas se obtienen sitios mas activos, mientras

que a cargas superiores de 10 % p/p, los sitios pierden actividad, pero son mas numerosos.

La mayor fraccion de Co®" esta relacionada con la actividad catalitica. Durante la sulfuracion
el Co®" interacttia con el Mo y forma la fase CoMoS II. Adicionalmente, el mayor contenido de Co
octaédrico da lugar a una mayor promocion de Co en los bordes de azufre de la fase activa en estado
sulfuro. Esto da como resultado mayor actividad catalitica y mayor capacidad de hidrogenolisis
(selectividad hacia DDO). De esta forma, durante la reacciéon de HDO de fenol los productos
aliciclicos se generan a partir de los intermediarios oxigenados y no por hidrogenacion de benceno.
El Co°" que no forma CoMoS y esta segregado, da lugar a la formacion de CogSs, la cual tiene
selectividad hacia la hidrogenacion debido a los sitios de caracter metalico. EI Co™ puede sulfurarse
parcialmente o interaccionar con la alimina del soporte y formar aluminatos inactivos. Asi mismo,
debido a la mayor promocion y sulfuracion de la fase MoS; en el éxido mixto AT2, la competencia
del fenol con el H,S por los sitios activos se reduce en comparacion al catalizador soportado en
alimina. Con base en esto, se encontré que en CoMo/AT2, la relacion Co/(Co + Mo) =0.2 presenta

un méaximo en la actividad debido a que el Co se encuentra principalmente como Co®".

Adicionalmente, la coordinacion del Mo de las especies 6xido soportadas no determina
cambios significativos en la acidez de estos catalizadores, sino el estado de oxidacién del Mo. Por

otro lado, la titania provoca que los catalizadores en estado éxido no promovidos aumenten el
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contenido de sitios basicos. Asi mismo, las especies de Co disminuyen la acidez de los catalizadores
debido a que cubre los sitios de Mo y alimina. Por Gltimo, la acidez del soporte disminuye al
introducir titania, lo que posiblemente resulte en menos formacién de coque polimérico y por ende

menor desactivacion.
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PERSPECTIVAS Y TRABAJO A FUTURO

“El presente es de ustedes, pero el futuro, por el que tanto he trabajado, me pertenece”.

-Nikola Tesla
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El hecho de que la ciencia nunca termina, es decir, siempre aparecen nuevas interrogantes ante
variables gue no habian sido consideradas, o0 que no pudieron ser contestadas, no le resta valor a la
investigacion cientifica. En este sentido, la misma delimitacién de los objetivos suele restringir en
mayor o menor medida los alcances de un trabajo. No obstante, la optimizacion de la produccion de
combustibles derivados de la biomasa lignoceluldsica, debe continuar ante los problemas actuales y
futuros. Finalmente, nuestro trabajo como investigadores siempre debe estar enfocado a traer
beneficios para la humanidad, si no la investigacion fundamental, asi como la investigacion de campo

no tendrian sentido.

Asi, este trabajo contribuyd informacion acerca de la influencia de la titania en 6xidos mixtos
Al,O3-TiO- en la coordinacion de los precursores en estado 6xido sobre el desempefio de reaccion y
la selectividad de la HDO de fenol. Ya que estos materiales no habian sido estudiados en reacciones
de hidrodesoxigenacion de fenoles hasta ahora, parece interesante investigar mas en ellos. Asi, este
trabajo plantea nuevas ideas para estudios futuros como el efecto de la carga de Mo en la sulfuracién
y la dispersion de la fase sulfuro y el efecto del agua en la reaccion. Asi mismo, el estudio a cargas
menores de 5 % p/p de Mo, llaman la atencion para investigar a fondo la dispersién y su influencia
en los sitios activos que se forman. Adicionalmente, es posible realizar un estudio cinético usando
estos estos materiales. De igual manera, la cinética de la desactivacion y la relacién de las propiedades
del material con la formacion de coque parecen también trabajos atractivos. En este sentido, se puede
proponer el uso de moléculas fenélicas mas complejas (guayacol, catecol, anisol, etc.) para llegar a
corroborar el efecto de los sitios activos y mecanismos de reaccidn, asi como responder nuevas
cuestiones emergentes. Ya que estos materiales son catalizadores potenciales para reacciones de
HDO, es interesante profundizar mas en sus caracteristicas para su optimizacion. En otra rama, se
puede explorar el uso de otras fases activas como NiMo o NiW sobre AT2 para la HDO.
Consiguientemente, estos pueden involucrar los nuevos métodos de sintesis con el uso de agentes

quelantes propuestos para estos sistemas.

Finalmente, después de realizar su optimizacion, estos catalizadores parecen ser una
alternativa potencial en la HDO de aceites de pirolisis obtenidos de la lignocelulosa. Asi, el propésito
de nuevos materiales obtenidos a partir de estos sera lograr superar y afrontar las proximas crisis

ambientales y energéticas que la sociedad eventualmente enfrentara.
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APENDICE A

A.1. Sulfuro de molibdeno

Para obtener los sulfuros de Mo y Co en el catalizador, es necesario hacer reaccionar los precursores
de estos elementos con compuestos azufrados; como el &cido sulfhidrico (H»S). Este procedimiento
es muy importante ya que la estructura de los catalizadores depende de la temperatura a la cual se
realiza la sulfuracion e influye directamente en la actividad y estabilidad [55]. Ha sido generalmente
aceptado que los sitios activos de los catalizadores CoMo y NiMo sulfurados son vacantes de azufre
coordinadamente insaturadas (CUS, coordinatively unsaturated sites) que se localizan en los bordes
de los nanoclusters de MoS,. Asi, estas vacantes de azufre juegan un papel importante en la
eliminacion del heteroatomo de la molécula [149]. Después de varias décadas, se ha aceptado que se
forma una fase mixta superficial de estequiometria CoMoS, la cual es la principal causante de la
actividad catalitica. Esto ha sido estudiado y se han propuesto modelos de la posicion de las fases

activas y el soporte [136, 160].

MoB2

CogSy

Co-Mo-S

® Co (M
@ Mo

CorhlpOm

Figura A. 1. Esquema de la fase sulfuro CoMoS soportada en y-alimina [34]

De manera esquematica, la Figura A. 1 introduce el concepto del modelo de fase mixta que
contiene el Co (o Ni) y el Mo (fase Co(Ni)-Mo-S) a partir de evidencias experimentales basadas en
estudios IR de NO adsorbido y estudios MES (Espectroscopia de emision Mdssbauer) [161]. Asi
mismo, en este modelo se propone interacciones que dan lugar a diferentes fases. La fase MoS; se
deposita como ldminas, no tiene promotor de Co y es activa. En su estructura cada Mo esta coordinado
con seis atomos de azufre y cada atomo de azufre estd coordinado con tres de Mo como se observa

en la Figura A. 2. El borde de Mo expone dtomos de Mo que estan coordinados con cuatro atomos de
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azufre, mientras que el borde de S cada &tomo de azufre esta coordinado con dos de Mo. En presencia
de hidrdgeno, éste reacciona con los azufres superficiales del borde de Mo formando H.S y creando
las vacantes en el borde. En el borde de S, el atomo de azufre se enlaza mas fuerte al Mo y es
energéticamente desfavorable para crear las vacantes en este borde. Esto provoca que el borde de S

sea menos activo en esta fase [162].

Figura A. 2. Cristalito hexagonal de MoS; exponiendo el borde de Sy el borde de Mo [136]

A.2. Fase sulfurada CoMoS

La fase responsable de la mayor actividad catalitica es la fase “CoMoS”, la cual puede tener dos tipos
de fases activas morfologicas (tipo | y tipo I1) [163], siendo la fase tipo Il més activa. Se ha sugerido
que el &tomo promotor de Co se posiciona en el borde de S sustituyendo los &tomos de Mo de este
borde, como se esquematiza en la Figura A. 3 [137, 142, 160]. La sustitucion de Mo por Co, cambiaria
por lo tanto los enlaces con el azufre y disminuiria la energia de enlace del azufre en los bordes,
incrementando la habilidad del azufre para enlazar protones. Este &tomo de azufre podria dejar la
estructura y se formaria una vacante anionica de azufre, es decir, un sitio coordinadamente insaturado
(CUS) que consistiria en un sitio acido Lewis [160, 164, 165]. Adicionalmente, el hidrogeno presente
en la reaccion podria enlazarse con el azufre de los bordes formando especies S-H, que tendrian
funcionalidad de acido de Brgnsted asi como interacciones con especies de laminas vecinas mediante

puentes de hidrogeno [136].
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Figura A. 3. Esquema de la fase CoMoS mostrando los bordes de Mo y S promovido
(adaptado de [160]).

Interacciones fuertes de la fase activa con el soporte evitan el apilamiento de las
nanoparticulas de la fase sulfuro lo que daria mayor actividad. Sin embargo, mayor interaccion de la
fase CoMoS tipo | puede disminuir la reactividad, en cambio la fase CoMosS tipo Il es altamente
activa debido a la menor interaccion que hay entre la fase activa y el soporte. Esto Gltimo se debe a
que al estar totalmente sulfurada la fase tipo I, forma un apilamiento de ld&minas relativamente grande
que deja al descubierto los sitios activos. Por otro lado, en el tipo | algunos enlaces Mo-O-Al hacen
que la fase CoMoS no se encuentre totalmente sulfurada, esto hace que el apilamiento sea menor y
los sitios activos no queden tan expuestos como en el tipo 1l [137, 142, 160]. Similarmente a la fase
de sulfuro de molibdeno, se encuentra la fase C0gSg, la cual se segrega, es facilmente sulfurable a
bajas temperaturas y su actividad es muy baja. Por Gltimo, se ha encontrado la fase CoAl,O4 donde
los atomos de Co se alojan en la estructura de la alimina y se coordinan con ésta, provocando que la

actividad disminuya debido a que no estan disponibles para la adsorcién de reactantes.
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APENDICE B

B.1. Alimina

La y-alimina, se considera un buen soporte pues posee caracteristicas que son benéficas para los
procesos de HDT tales como bajo costo, area superficial y propiedades quimicas. Las aliminas de
alta area superficial (200-400 m?/g) se forman generalmente por la descomposicion térmica de
hidroxidos de aluminio y su estructura es funcion del precursor de aluminio. Los precursores de
alimina son: boehmita como 6xidohidréxido de aluminio y bayerita, gibsita norstrandita del grupo

de los trihidroxidos de aluminio como se muestra en la Figura B. 1.

Los métodos de preparacion de estos precursores son variados, pero se pueden englobar de
manera general como precipitaciones alcalinas de soluciones acuosas de aluminio, su maduracion
puede llevarse a cabo a temperaturas entre 313 y 353 K y es determinante en las propiedades del
producto final. Dependiendo de la sintesis y de los reactivos utilizados, es posible manipular la
conformacion del precursor sintetizado. Una vez que son deshidratados los precipitados de hidréxidos
de aluminio, se obtiene una extensa variedad de formas cristalinas de la alimina, en relacion directa
con la cristalinidad del precursor y de la via de deshidratacion. Es frecuente la obtencion de mezclas
de fases debido a que los precursores de transformacion se rigen mas por consideraciones cinéticas,

que por termodinamicas [166].

fobe 2 g — K [ @3
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Figura B. 1. Esquema de secuencias de descomposicion de hidrdxidos de aluminio para la
formacion de estructuras de alimina [166]
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Las fases de alimina mas comlnmente utilizadas como soporte catalitico son las
denominadas y-alimina y n-alimina. Ambas poseen estructura espinela, la cual consiste en un arreglo
tetragonal ligeramente distorsionado. La cantidad de coordinaciones tetraédricas del cation Al** en
general es mayor en la n-alimina, lo que le confiere un caracter més &cido [167]. Por su parte, la y-
alumina representa un arreglo cristalino mas estructurado comparado con la n-alimina, donde es
comun encontrar fallas en el arreglo. Por ejemplo, la y-alumina tiene un arreglo cristalino tal que es
de muy corto alcance por lo cual se dice que es amorfa. En la practica, suelen encontrarse en forma
de mezclas, dado que dependiendo de la ruta de sintesis y del o los precursores utilizados, pueden
estar presentes varias formas. La y-alimina ha sido el soporte de todas las generaciones de
catalizadores de 6xidos metélicos, Mo(W), CoMo o NiMo en catalizadores de HDT, debido a su
fuerte interaccion con los clusters de MoS, los cuales estan relativamente dispersos en la superficie

del catalizador y son aptos para formar la estructura CoMosS.

En los catalizadores de CoMo/Al;0s3, se ha encontrado que los &tomos de aluminio del soporte
de la y-alimina, son sitios &cidos Lewis mientras que los oxigenos son sitios basicos [168]. Se ha
publicado que el HS, usado en la activacion de los catalizadores, puede reaccionar con 4&tomos de
aluminio, pero los oxigenos no son aptos para la adsorcién de este compuesto [34]. Estudios
espectroscopicos revelaron que el hidrégeno puede adsorberse en el Mo y el Co, formando enlaces
de hidrogeno de distintos tipos, tales como Mo-SH, Mo-H y Co-H [165]. Adicionalmente, los grupos
—OH (Brgnsted) pueden estar presentes originalmente en el soporte de alimina, debido a una
sulfuracion incompleta de los metales, o bien, como resultado de la formacion de agua durante la
HDO. La reaccion del hidrégeno con la fase MoS; es necesaria para que ocurran las reacciones de
HDO, no obstante la adsorciéon del hidrégeno puede causar la remocion excesiva del azufre

dependiendo las condiciones y la presencia de H,S [43].

B.2. Titania

El uso del 6xido de titania en reacciones del proceso de HDT ha dado resultados prometedores, a
pesar de su area superficial (40-150 m?/g) y estabilidad térmica. Los Oxidos de titanio y aluminio
poseen concentraciones mas 0 menos comparables de grupos hidroxilo superficiales, siendo la
principal diferencia entre éstos la manera en que estan distribuidos. La titania existe en tres formas
cristalinas: anatasa, rutilo y brookita. La anatasa y el rutilo tienen un arreglo tetragonal, mientras que

la brookita forma un arreglo ortorrombico. A diferentes temperaturas de calcinacion se obtienen las

130



distintas fases del TiO.. La anatasa se identifica entre los 573 — 873 K y el rutilo a temperaturas
mayores de 873 K. La unidad estructural para las tres fases es un octaedro de TiOg y la variedad de
cada una de las estructuras cristalinas se debe en diferencias en el arreglo de este octaedro [169]. Sus
propiedades superficiales provistas por sus cationes (3+ y 4+) hacen que se comporte como un
material dieléctrico. Los electrones d que posee como cation Ti**, provocan que presente alta
reducibilidad y comportamiento semiconductor [170]. En la superficie de la titania, el Ti*" se
encuentra coordinado tetraédricamente y los grupos OH se distribuyen de manera uniforme creando
una superficie homogénea. En el caso de la alimina, los cationes AI** estan coordinados tetraédrica
u octaédricamente y los grupos hidroxilo se localizan en filas paralelas. Este arreglo requiere una
configuracion especial de los aniones del metal durante la impregnacion la cual conduce a la
obtencién de oxido del metal soportado (Mo) en forma cristalina durante la calcinacién, adn a

contenidos de metal correspondientes a monocapa [170].

B.3. Oxido mixto Al,Os-TiO;

En los sistemas Al,Os-TiO2, desde el punto de vista termodindmico, Al,O3 y TiO, reaccionan
solamente a alta temperatura (por encima de 1453 K) en una atmoésfera oxidante y en una
concentracion equimolar para formar la solucion solida B-Al;TiOs, lo cual representa una reaccion
tipica del estado sélido, donde dos fases se encuentran en contacto. A temperatura ambiente este
compuesto es metaestable con una descomposicion notable a alimina y titania a temperaturas arriba
de los 1023 K [171, 172]. Las propiedades electronicas de los sistemas Al,O3-TiO, son un tema
importante en la caracterizacion de estos materiales, considerando que el balance de carga entre el
metal y el soporte es sensible a las propiedades semiconductoras del TiO,. El soporte propuesto de
Al>Os-TiO- sintetizado por sol gel ha mostrado estabilidad hasta los 773 K. Arriba de esta temperatura
la estructura porosa comienza a colapsar y las fases de la alimina y la titania se sinterizan y crecen.
Esto da como resultado disminucién de area superficial y ordenamiento de estructuras cristalinas de

mayor alcance [73].

Respecto a la acidez, Tanabe y col., [173] mencionaron que sus propiedades varian con el
método de preparacion del 6xido binario. Por ejemplo, se vio que mediante coprecipitacién, a una
composicion de 10% de TiO- en la composicion los sitios acidos son maximos. Ademas, indicaron
gue en presencia de agua los sitios basicos podrian aparecer, esto en reacciones de HDO es un factor
importante ya que se genera agua durante la reaccion, pero no hay informacion de sus efectos. Por su

parte, Martin y col., [174] ha encontraron que en catalizadores de NiMo/Al;Os-TiO,, la adicién de
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TiO, redujo el nimero de los centros octaédricos de AI**, dando lugar a un incremento en la acidez
Bragnsted de 4&tomos de oxigeno terminales protonados, Mo=0, de la fase de polimolibdato. Asi
mismo, se vio un aumento en las especies octaédricas de Ni%*, los cuales disminuyeron la acidez
Lewis. Lahousse y col., [175] estudiaron las propiedades &cido-base preparados por hidrélisis de
alcoxidos de Al y Ti de diferentes composiciones y observaron que la acidez Brgnsted y Lewis es
méaxima alrededor de 50-60%mol Al,Os. Lecrenay y col., [61] en la HDS de DBT asocid la
participacion de acidez Brgnsted en la mayor selectividad hacia la ruta de hidrogenacion que
presentaron catalizadores de CoMo/Al,O3-TiO, respecto a sus similares soportados en alumina.
También se ha reportado que su densidad de sitios acidos es un poco menor en relacion a la de los
Oxidos puros, sugiriendo que en los 6xidos mixtos no se generan nuevos sitios &cidos [176]. Por su
parte, Montoya [76] realiz6 la determinacién de la cantidad y fuerza 4cida con adsorcidn-desorcion
de piridina en Al:Os;, TiO; y AlOs-TiO; con diferentes relaciones molares Al/Ti (2, 10 y 25)
sintetizados por el método sol-gel. En este estudio se reportd se tienen sitios acidos tipo Lewis tanto
en los éxidos puros como en los Oxidos mixtos de Al,Os-TiO,, este autor concluy6é que ni la
concentracion, ni la forma en que se acomoda el Ti** en la microestructura de la alimina modificaron
el tipo de sitios, sin embargo, la acidez total disminuye con el aumento de contenido de titania. Asi
mismo, se obtuvo que la basicidad a pocas cantidades de TiO; disminuye y se incrementa cuando la
mezcla es casi equimolar (Al/Ti=2). Los resultados anteriores consideran que durante la sintesis de
los 6xidos mixtos, cationes de Ti** pueden acomodarse en sitios vacantes de la alimina que se generan
al deshidroxilarse sin modificar su nimero de coordinacion de 6 y sin formar enlaces -Al-O-Ti- que
seguirian el modelo de la generacion de acidez por diferencias en nimero de coordinacion y estados
de oxidacién propuesto por Tanabe en 1970 [177]. En un trabajo mas reciente, se encontré que el
contenido de sitios &cidos fuertes disminuye con el aumento de contenido de titania en el soporte
sintetizado por sol-gel, en catalizadores de NiWS/Al,Os-TiO,. Mientras que sitios acidos medios y
débiles aumentan manteniendo la acidez del sistema a su similar soportado en alimina [68, 75]. Esto
podria proponer que la fase activa depositada en este 6xido binario, disminuiria la fuerza &cida, sin

embargo, la acidez total podria mantenerse.
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APENDICE C

C.1. Calibracion cromatogréfica

Para lograr la separacion de los reactivos (fenol) y productos que se obtendran en la reaccion
(benceno, ciclohexano y ciclohexeno) se usaron los siguientes flujos de los gases: nitrogeno 30
ml/min, hidrégeno 45 ml/min, aire 476 ml/min. La rampa de calentamiento del horno del
cromatografo fue de 12.5 K/min desde 323 K hasta 573 K. Los tiempos de retencion de los
compuestos inyectados fueron los siguientes: benceno, 10.3 min; ciclohexano, 10.5 min; ciclohexeno,
10.8 min; fenol, 15.5 min. Para la calibracion del cromatografo de gases ya descrito en el capitulo
anterior y encontrar los coeficientes de respuesta relativos, se inyectaron soluciones de fenol,
benceno, ciclohexano y ciclohexeno usando dodecano como solvente y estandar interno relativo al
fenol. Las soluciones difirieron en la relacion molar Fenol/Producto, estas son descritas en la Tabla
C. 1

Tabla C. 1. Relaciones molares Fenol/Producto de las soluciones usadas en la calibracion.

Relacion Solucion 1 Solucion 2 Solucion 3
Fenol/Benceno 0.6 2.6 0.2
Fenol/Ciclohexano 0.6 4 0.3
Fenol/Ciclohexeno 0.5 55 0.3

Con estas soluciones fue posible encontrar los coeficientes de respuesta relativos mostrados en la
Tabla C. 2.

Tabla C. 2. Coeficientes de respuesta relativos de los productos de la reaccion.

Sustancia Coeficiente de respuesta relativo
Fenol 1
Benceno 0.81 + 0.063
Ciclohexano 0.86 £ 0.043
Ciclohexeno 0.87 £ 0.054

Con esta informacion es posible llevar a cabo el analisis de composiciones y determinar la

selectividad y actividad de la reaccién.
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APENDICE D

D.1. Célculo de velocidad de reaccion

Se ha observado que la HDO del fenol sigue una cinética de pseudo primer orden con respecto a su
concentracién. Asi mismo, la ecuacién que describe la velocidad de desaparicion del reactivo por
cualquier ruta (DDO o HYD) se puede expresar en funcion de las especies adsorbidas en la superficie

del catalizador.

Treact = KuvpCreactChz + KppoCreactChz- D1

Donde rreact €5 la velocidad de consumo del fenol y Creact Y Criz SON las concentraciones de las
especies adsorbidas. Factorizando las constantes y si se considera expresar en una sola constante

global la ecuacién D.1 se simplifica de la siguiente manera.

Treact = KupoCreactChz- D.2

Ahora bien, el modelo cinético para la HDO de fenol puede formularse mediante una
expresion del tipo de Langmuir—Hinshelwood [19, 38, 178]. Esto ocurre bajo la suposicion de que la
velocidad de reaccidn superficial es el paso controlante en la reaccidon y de que la constante de
velocidad de hidrogenacion individual del benceno (BEN) es muy baja y ain mas en presencia de los

compuestos presentes en la HDO del fenol.

kreactKreactCreact . KH2CH2 D.3

Treac = .
1+KH20CH20 KreactCreact 1+KH2CH2

Donde react €5 la velocidad de consumo del reactivo; Kreact €5 la constante global de consumo
del reactivo; Kreact, Krzo Y Knz son las constantes de equilibrio de adsorcién del reactivo, H.O y Hp,

Y Creact, Chzs Y Crz SON Sus concentraciones correspondientes.

La ecuacién D.3 puede simplificarse asumiendo que no existe inhibicion por el agua, el
hidrégeno se encuentra en exceso y por lo tanto Ku2Crz>>1'y como el fenol estan en concentraciones

muy bajas KreactCreact << 1. Asi, la simplificacion daria lugar a un producto de la constante global de
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consumo del reactivo por la constante de equilibrio del reactivo, este producto también se simplifica
en una constante total.

Treact = K1Creact- D4

Ahora bien, en un reactor por lotes:

_ dCreact _
Treact = — at kTCreact- D.5

Conociendo la concentracién al inicio de la reaccion, al integrar la ecuacion D.5 se obtiene:
—In(1 — Xyeqct) = krt. D.6

Donde Xeact €5 la conversion del fenol, t es el tiempo de reaccion y kr la constante de velocidad de

pseudo primer orden.

La velocidad de reaccion inicial y la constante de velocidad se evaluaron a partir de los

primeros puntos experimentales obtenidos a una hora de comenzada la reaccién.
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APENDICE E
E.1. Evaluacion de la actividad catalitica mediante cromatografia

Los cromatogramas obtenidos sirven para calcular la cantidad de productos y reactivos en la reaccion
y a partir de ahi obtener la conversién de la reaccion.

X, = Y. Ap

T Y(Ap+Aa) E.l

Donde Aa corresponde al &rea bajo la curva del reactivo (fenol) y Ag es el area bajo la curva del
producto B.

Asi mismo, se calculd el rendimiento con la siguiente ecuacion.

_ Apx100
Z(Aproductos"'AA) '

R, E.2

Donde Ra es el rendimiento de la reaccién. De manera similar, se calcul6 la selectividad del producto
i de la siguiente manera:

Apx100
Si = B

hX Aproductos

E.3
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APENDICE F

F.1 Célculo de atomos de borde a partir de HRTEM

A partir de los resultados de HRTEM obtenidos y con base en el modelo geométrico propuesto por
Kasztelan [126] es posible correlacionar la actividad catalitica con las caracteristicas estructurales de
la fase activa. Para lograr esto es posible calcular el nimero de &tomos de Mo en los bordes (Mog) asi
como el nimero total de 4&tomos de Mo (Mor) como se ha mencionado en la literatura [179, 180].
Con base en esto es necesario considerar que la longitud promedio de las laminas (L) es la mayor
dimension que los cristales hexagonales de MoS; pueden tener y que la distancia del enlace Mo-Mo
(dmo-mo) €5 3.2 A [180]. Asi, se usaron las ecuaciones planteadas por Vrinat [181] que se dan a

continuacion para calcular el namero de enlaces Mo-Mo (n).

L

n= F.1
2dmo-Mo

Moy =3n? +3n+1, F.2

Mo, = 6n, F.3

Con estos datos es posible calcular la relacion Mo./Mor que representan los porcentajes de atomos
de Mo que tedricamente podrian ser promovidos.
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APENDICE G
G.1 Deshidratacién de isopropanol
En la Figura G. 1 se exponen los resultados de la evolucion de la formacion de los productos: para

sitios &cidos se produce propeno (PP) y diisopropil éter (DIPE) mientras que para sitios basicos se

produce acetona (ACE).
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Figura G. 1. Flujo molar de A) propeno B) DIPE C) ACE en funcién del tiempo en reaccion
para los catalizadores soportados en Al,O3 WHSVpa= 0.1 h't; wear=0.15 g; Vie=15 cm?;
y|pa=0009 mOl/mO|; TpretzTrxn=453 K

La Figura G. 1 muestra el perfil de produccion de propeno, DIPE y acetona en funcidon del
tiempo en reaccidn. Para esta serie, en las tres muestras el principal producto fue el propeno y se
puede observar que la produccion de propeno aument6 83 % en el catalizador de CoMo/AlO; y 5
veces en el catalizador de Mo/Al,O; respecto al soporte de Al,O3. Asi mismo la produccién de DIPE

fue mayor en el catalizador Mo/Al,O; siendo del doble en esta muestra respecto al soporte. Por su
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parte el catalizador promovido mostrd una disminucién del 60 % respecto al soporte. La produccion
de acetona fue nula en el soporte, sin embargo, el catalizador no promovido mostrdé un aumento del
70 % respecto al catalizador promovido. No obstante, en comparacién con la produccién de propeno,
el flujo molar de estos ultimos dos productos es despreciable. Por lo tanto, se puede deducir que los
materiales soportados en Al,Oj3 tienen sitios de caracter acido y practicamente nula cantidad de sitios
de caracter basico. Si se supone que la produccion de propeno es proporcional a la cantidad de sitios
acidos, estos resultados sugeririan que el Mo/Al,O3; mostré la mayor proporcion de sitios acidos. Asi
mismo, la adicién de Co en el catalizador no promovido disminuyé la cantidad de estos sitios, esto
puede ser debido a que el Co se posiciona en sitios &cidos presentes en las especies dxido de Mo. Asi
mismo, es posible que el catalizador no promovido sufriera desactivacion inicial ya que mostrd una
disminucidn en la produccion de propeno de 28 % a lo largo de la reaccion debido a su alta acidez.

Esto no se observo en el caso del catalizador CoMo/Al,Oz en las condiciones de este estudio.
La evolucién de los productos en la serie de AT2 se expone en la Figura G. 2. Al igual que

en la serie de Al,O3, se puede observar que el catalizador no promovido produjo la mayor cantidad

de propeno.
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Figura G. 2. Flujo molar de A) propeno B) DIPE C) ACE en funcion del tiempo en reaccion
para los catalizadores soportados en AT2 WHSV pa= 0.1 h'; Weai=0.15 g; Vie=15 cm?;
y|pa20009 mOl/mO|; TpretzTrxn:453 K

La produccién de propeno fue 6.4 veces mayor en el catalizador de CoMo/AT2 y 9.7 veces
mayor en la muestra de Mo/AT?2 respecto al soporte de AT2. Asi mismo, respecto al soporte de AT2,
La produccién de DIPE fue de 1.5 veces mayor en el catalizador promovido y 2.5 mayor en el
catalizador sin promover. Respecto a los sitios basicos, se puede observar que al igual que el soporte
de alimina, el soporte de AT2 tiene nula cantidad de éstos. Sin embargo, tanto el catalizador
promovido como el sin promover mostraron una disminucion de estos sitios a lo largo de la reaccion
estabilizandose a un flujo de 0.15 pmol min™ de ACE en ambas muestras. De manera similar a los
expuesto en la serie de alimina, tanto la produccién de DIPE como de ACE es despreciable respecto
a la produccion de propeno. Por lo tanto, también se puede afirmar que existe una baja cantidad de
sitios basicos en estos materiales y que el Mo/AT2 contiene la mayor cantidad de sitios &cidos. La
adicion de Co en el catalizador sin promover disminuy6 la acidez. Asi mismo, se puede observar que
la produccion de propeno disminuye en los catalizadores promovidos y sin promover, lo que podria

sugerir la desactivacion de éstos.
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Para obtener méas informacion acerca de la cantidad de sitios acidos y basicos se compard la
relacidn sitios acidos/sitios basicos de los catalizadores promovidos y sin promover de ambas series
como se muestra en la Figura G. 3. Si los sitios acidos son proporcionales a la produccién de PP y
DIPE mientras que los basicos a la produccién de ACE, por lo tanto, la suma de los flujos molares de

los primeros entre el flujo molar de la acetona proveeria esta relacion.
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Figura G. 3. Relacion de sitios acidos y basicos de los catalizadores promovidos y sin
promover en estado 6xido soportados en Al.O3 y AT2 respecto al tiempo.

En la Figura G. 3 se puede observar que la cantidad de sitios &cidos y basicos cambia respecto
al tiempo hasta estabilizarse a partir de los 110 min de reaccion. A partir de este punto se observa que
las muestra con mas sitios basicos son los catalizadores CoMo de ambas series. Por su parte los
catalizadores no promovidos muestran mayor cantidad de sitios acidos, particularmente Mo/Al>O;
mostré una relacion del doble respecto a ambos catalizadores promovidos y del 20 % mayor que el
catalizador Mo/AT2. Por lo tanto, al tener TiO, en el soporte, se generan sitios basicos en
catalizadores no promovidos. Asi mismo, agregar Co al catalizador también da lugar a la formacion
de sitios basicos. Particularmente, ambos catalizadores soportados en AT2 el nimero de sitios basicos

va disminuyendo respecto al tiempo de reaccidn, esto podria deberse a posible generacién cogue que

se deposita en dichos sitios.
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Debido a que la conversion de IPA calculada a partir de la desaparicion de éste, a tiempos
cortos de reaccion (< 45 min), su conversion fue del 100 % en todas las muestras. Esto sugiere que el
IPA se adsorbi6 en la superficie de los catalizadores. Por lo tanto, se calculé su conversion con la

aparicion de productos como se muestra en la Figura G. 4.
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Figura G. 4. Conversion de IPA calculada con respecto a productos para los catalizadores
soportados en Al,O3 y AT2. WHSVpa= 0.1 h'}; Wear=0.15 g; Vie=15 cm?; Yipa=0.009 mol/mol;
Tpret:Trxn:453 K.

Los catalizadores de Mo no promovidos en ambas series mostraron la mayor conversion de
IPA alcanzando aproximadamente 70 % a los 60 min de reaccion. Ambos catalizadores mostraron
una disminucion en la conversion del 20 %. En el caso de los catalizadores de promovidos con Co, el
catalizador soportado en AT2 mostr6 una conversion maxima del 60 % con una disminucion del 50
% en la conversion a lo largo de la reaccién. Por su parte CoMo/Al,O3 mostrd una conversion maxima
del 25 % la cual disminuyé 28 % al final de la reaccion. Por ultimo, el soporte Al.O3; mostré una
conversién 30 % mayor que el soporte AT2 y ninguno de los dos mostré decremento en la conversian.
Esto comportamiento indicaria que el soporte de Al,O3 tiene mayor cantidad de sitios acidos que el
soporte AT2 como se encontrd en los andlisis de TPD-NH3; y como se mencionado en la literatura
[82]. Asi mismo, agregar Mo a ambos soportes estos muestran una acidez similar y mucho mayor que
el soporte solo, por lo tanto, se genera una cantidad significativa de sitios acidos en presencia de las
especies de Mo en estado 6xido sin importar su coordinacion. Al agregar el &tomo promotor de Co,
éste bloquearia sitios &cidos para disminuir asi la acidez y aumentar la basicidad del catalizador. Es
posible que debido a que el Co entra con mayor facilidad a la matriz de alimina que en el 6xido

mixto, éste genere dichos sitios basicos y disminuya la acidez.
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Debido a que el propeno es el principal producto de reaccién en comparacién al DIPE,

basicamente su generacion indicaria la cantidad de sitios acidos de las muestras como se muestra en

la Figura G. 5.
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Figura G. 5. Flujo molar de propeno en funcion del tiempo en reaccion para A) Al,Ozy AT2,
B) Mo/Al,O3 y Mo/AT2, C) CoMo/Al,03 y CoMo/AT2 como catalizadores WHSVpa= 0.1 h'%;
Weat=0.15 g; Vie=15 cm?; Yipa=0.009 mol/mol; Tpre=Txn=543 K.

La Figura G. 5 muestra la produccion de propeno, en funcién del tiempo de reaccion de
forma comparativa, para las muestras equivalentes de ambas series. Esta Figura G. 5.A muestra que
la produccion de propeno en los soportes es muy pequefia comparada con los catalizadores
promovidos y sin promover. No obstante, es posible observar que el soporte de alimina produjo 30
% maés propeno que el soporte de AT2. En la Figura G. 5.B se observa que al soportar Mo la
producciéon de propeno se incrementa significativamente, y es practicamente igual para ambos
catalizadores, es decir que la contribucion del soporte en la acidez de los catalizadores sin promover

es despreciable y estos dos catalizadores tienen la mayor cantidad de los sitios &cidos. Al agregar Co
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al catalizador como se observa en la Figura G. 5.C el catalizador CoMo/AT2 mostrd 88 % mayor

produccién que el catalizador CoMo/Al;Os.
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Abstract: In this work, the effect of the mixed Al,05-TiO,
oxide (Al/Ti=2, named AT2) support on the support-
metal interaction in oxide state, its influence on MoS,
dispersion and its impact on the hydrodeoxygenation of
phenol reaction was studied. In contrast with CoMo/Al,05
catalysts, the use of Al,05-TiO, as support tuned favor-
ably the support-metal interaction, increasing the avail-
ability of easily reducible CoOx and MoOx species with
octahedral coordination, which are recognized as precur-
sors of the active phase. The lower support-metal inter-
action strength caused a decrease in the dispersion of
MoS, phase. Even so, the sulfided CoMo/AT2 catalyst
reached 85% higher catalytic activity in the hydrodeox-
ygenation of phenol than CoMo/Al,O;. These increases
were explained in terms of the formation of a higher
amount of active CoMoS phase, and it is consistent with
the increased availability of cobalt promoter for the dec-
oration of MoS, edges. CoMo/AT?2 catalyst was more resis-
tant to inhibition by CS, than CoMo/Al,O; in direct
deoxygenation route and hydrodeoxygenation of phenol.

Keywords: hydrodeoxygenation, cobalt molybdenum,
phenol, alumina-titania, sulfiding agent

1 Introduction

Interest in renewable and environmentally friendly
energy resources, like biomass and its derivatives, has
increased due to the inevitable decline in quality and
availability of fossil resources. In particular, the pyrolysis
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oil obtained from lignocellulosic biomass has been con-
sidered as a potential petroleum substitute for the pro-
duction of transportation fuel. It is renewable, abundant,
available and it does not compete with food production.
Further, it has less nitrogen and sulfur contents but high
oxygen amount (up to 40wt-%) than the fossil fuels
(Furimsky 2013, 13-56; Liu et al. 2014, 7594-7623). High
concentration of oxygenated compound leads to undesir-
able properties to this pyrolysis oil that inhibits its direct
use as a fuel. Thermal and chemical instability, high
viscosity, immiscibility with hydrocarbon fuels, corrosive-
ness and tendency to polymerize are some of the most
significant. Further, the heating value of oxygenated
compounds is much less than those of hydrocarbons.
Thus, pyrolysis oils must be upgraded by the elimination
of oxygen content for use as a transportation fuel
(Diebold 2000).

Catalytic hydrodeoxygenation (HDO) is considered as
an efficient alternative to removing oxygen-heteroatoms
in bio-oils, and it is compatible with the current hydro-
treating technology. This process consists of breaking the
C-0 bond of oxygenated molecules under high hydrogen
pressure (7-20 MPa) and temperature (423-773 K), obtain-
ing H,0 or/and COyx as byproducts (Elliott 2007, 1792-
1815; Furimsky 2013, 13-56). Moderate saturation of aro-
matic rings also occurs simultaneously with the hydro-
deoxygenation reactions.

More than 60 varieties of oxygenated compounds
have been identified in pyrolysis oils (Marsman etal.
2008, 17-25; de Wild et al. 2009, 461-469). Among them,
o-methoxy-phenols, as guaiacols, are the most abundant
species (Lu etal. 2010, 2096-2103), and they exhibit high
resistance to the overall HDO and high coke-forming pro-
pensity (Furimsky 2013, 13-56). The transformation of
guaiacol involves the consecutive formation of polyphe-
nols, phenols and finally deoxygenated hydrocarbons.
Particularly, the cleavage of the aromatic carbon and oxy-
gen bond (Cag—0) in phenol intermediates controls the
rate of the overall HDO of guaiacols (Furimsky 2000,
147-190; Nimmanwudipong etal. 2011, 3417-3427;
Furimsky 2013, 13-56; Laurent and Delmon 1994,
97-115). Therefore, phenolic compounds are preferred as
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a model molecule to obtain direct information about
catalytic efficiency in the cleaving of C,g—O bonds. The
HDO of phenols occurs through two main routes: (i) the
direct deoxygenation (DDO route) involving Cag—O bond
cleavage by hydrogenolysis, and (ii) a pre-hydrogenation
of the aromatic ring (HYD route) taking place before C,g—O
bond rupture (Massoth et al. 2006, 14283-14291).

Conventional hydrotreating catalysts, sulfided CoMo
and NiMo supported on Al,Os, have been used efficiently
to perform the HDO reactions (Bu etal. 2012, 470-477;
Bui etal. 2009, 172-178; Furimsky 2000, 147-190;
Furimsky 2013, 13-56; Hicks 2011, 2280-2287; Wildschut
etal. 2009, 10324-10334; Zhang etal. 2007, 87-92). In
these catalysts, the specific activity in hydrodeoxygena-
tion is related to coordinately unsaturated sites (CUS)
formed under reaction conditions. The CUS sites are
located at the Co- or Ni-promoted edges of the MoS,
crystallites, commonly called “CoMoS” and “NiMoS”
phases (Topsge, Clausen, and Massoth 1996).

As reported previously, CoMo/Al,O; catalysts
showed higher stability and catalytic activity in HDO of
phenol than NiMo/Al,O; (Romero, Richard, and Brunet
2010, 213-223; Badawi etal. 2011, 155-164). However,
CoMo/Al,05 and NiMo/Al,05 catalysts presented signifi-
cant deactivation under HDO conditions. The presence
of water and oxygenated compounds inherent to HDO
reaction induced oxidation of CoMoS and NiMoS struc-
tures (Furimsky 2000, 147-190; Badawi etal. 2011,
155-164; Viljava, Komulainen, and Krause 2000,
83-92) and recrystallization of the alumina support
towards hydrated boehmite (Elliott 2007, 1792-1815).
For this, the incorporation of sulfiding agents (CS, or
H,S) into HDO reaction have helped to in-situ re-sulfur-
ize the metal phase and to reverse deactivation of sul-
fided catalysts (Ryymin etal. 2010, 114-121; Senol et al.
2007, 107-112; Viljava etal. 1999, 145-152; Viljava and
Krause 1996, 317-328; Viljava, Komulainen, and Krause
2000, 83-92). However, the presence of the sulfiding
agent can inhibit the phenol adsorption on active
sites in the sulfided catalysts. NiMo/Al,0; and CoMo/
Al,O3 catalysts showed differences in the inhibition
degree, being NiMo catalyst more sensitive to the sulfid-
ing agent than CoMo catalyst. In particular, H,S affects
the DDO route in CoMo catalysts, while both DDO and
HYD routes were inhibited on NiMo catalysts (Senol
etal. 2007, 107-112).Moreover, medium and strong
Lewis acid sites on alumina support provoked strong
adsorption of phenolic compounds, forming coke and
further deactivation of the catalysts (Popov etal. 2010,
15661-15670).

DE GRUYTER

Several years ago, it has been reported that CoMo/
Al,O5 catalysts presented limited formation of the active
CoMoS phase, due to strong support-metal interactions
(SMI). The formation of strong Mo—0-Al linkages made
molybdenum sulfidation difficult, meanwhile the high
affinity of Co?* ion to AI>* vacant sites caused cobalt
migration into support and decreased the availability of
metal promoter as a consequence (Breysse, Portefaix, and
Vrinat 1991, 489-505; Topsge, Clausen, and Massoth
1996). The modifications of traditional alumina or the
use of alternative supports have helped to tune the SMI
and decrease acidity responsible for coke formation. TiO,,
Zr0,, MgO, SiO,, and mixed oxides have been evaluated
to avoid problems related to the use of alumina. SiO,
is practically an inert support for the adsorption of
oxy-compounds, which generally did not induce coke
formation and catalyst deactivation (Popov etal. 2010,
15661-15670). However CoMo/SiO, displayed significantly
less catalytic activity than CoMo/Al, 05 catalysts (Centeno,
Laurent, and Delmon 1995, 288-298), similarly as CoMo/
MgO (Yang, Gilbert, and Xu 2009, 242-249). Besides,
CoMo/Zr0, and CoMo/TiO, catalysts showed higher cata-
lytic activity in HDO reactions than CoMo/Al,05 (Bui et al.
2011, 239-245; Bu etal. 2012, 470-477). In particular,
CoMo/TiO, catalyst generated low coke concentration,
showing outstanding stability in the HDO of guaiacol
(Bui etal. 2011, 239-245). Additionally, different studies
agree that the use of TiO, as support in CoMo-based
catalysts generates weaker SMI due to the low concentra-
tion of basic and neutral surface OH groups, associated
with the appearance of strong Mo-support interactions in
Al,0s. This feature provided easier reducibility and sulfi-
dation of metal phase, increasing the availability of metal
promoter, and facilitated the formation of the active
CoMoS phase, as compared with Al,O; (Breysse etal.
2003, 5-16; Breysse etal. 2008, 3-13; Ramirez etal.
2004, 19-30). However, TiO, commonly presents low sur-
face areas and low thermal stability that are not entirely
useful for hydrotreating processes.

Improvements in the textural properties and conser-
vation of the favorable properties of TiO, have been
achieved with Al,05-TiO, oxides. This material has
been prepared by various synthesis techniques, such as
co-precipitation (Ramirez et al. 1989, 211-223), impregna-
tion (Gutiérrez-Alejandre et al. 2005, 879-884) and sol-gel
methods (Escobar, de Los Reyes, and Viveros 2000,
547-554; Duan et al. 2009, 187-191; Tavizon-Pozos et al.
2016, 241-251). A mixed Al,05-TiO, oxide (Al/Ti=2,
called as AT2) synthesized by sol-gel stands out due to
its high surface area (~350m*g™!) without apparent
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phase segregation, in comparison with other synthesis
techniques. The improved textural properties in conjunc-
tion with moderated SMI induced by TiO, led to a high
concentration of easy reducible and sulfided metals,
increasing the amount of available active phase and
favoring the catalytic activity in hydrotreating reactions
(Escobar et al. 2016, 185-194; Nuflez et al. 2011, 237-247;
Tavizon-Pozos et al. 2016, 241-251).

This mixed Al,05-TiO, oxide (Al/Ti=2; named AT2)
synthesized by sol-gel technique displayed significant
increases in catalytic activity in the hydrodesulfuriza-
tion (HDS) with sulfided NiW-supported catalysts as
compared with NiW/AL,O; (Tavizon-Pozos etal. 2016,
241-251). Since there are some similarities between
W- and Mo-based systems, such as the same nature
of the active sites involved in the HDS and HDO reac-
tions, then these properties could lead one to consider
CoMo/Al,05-TiO, for HDO reactions. Therefore, the aim
of this work was to study the influence of the mixed
Al,05-TiO, oxide (Al/Ti=2, AT2) support on the SMI in
CoMo/AT2 catalyst and its effect on the hydrodeoxy-
genation of phenol reactions.

2 Experimental

2.1 Synthesis of supports

Both Al,O; and mixed Al,05-TiO, oxide (labeled as AT2)
supports were synthesized by a low-temperature (278 K)
sol-gel technique as described elsewhere (Tavizon-Pozos
etal. 2016, 241-251). For the AT2 material, aluminum tri-
sec-butoxide [Al(OCH(CH3)C,Hs)s; 99.99 %] and titanium
isopropoxide [Ti(OCs3H;)4; 98%)] were used as organic
precursors (molar ratio Al/Ti=2), while only aluminum
tri-sec-butoxide was used for Al,O; support. 2-propanol
[(CH;),CHOH, 99.5%)] was used as a solvent and nitric
acid [HNOs] as a hydrolysis catalyst. The nominal
molar ratio used in both supports was (CHs),CHOH:
H,0: [AI(OCH(CH;)C,Hs); + Ti(OC3H;),): HNO3=325: 100:
5: 1.All reagents were purchased from Sigma-Aldrich. For
each synthesized support, the appropriate amount
of aluminum and titanium alkoxide was added to cold
2-propanol (~278K) under vigorous stirring, and then
the HNOs aqueous solution was added dropwise. The
resulting gel was reposed for 24h at 278K (no stirring)
and then, slowly dried at 333K. Finally, dried gels
were calcined at 773K for three hours with a heating
rate of 3 K-min .
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2.2 Preparation of CoMo-supported
catalysts

The CoMo catalysts were prepared using two different
supports (Al,03; and AT2) by successive wetness impreg-
nation technique. The atomic surface density of Mo in
each supported-CoMo catalyst was 2.8 Mo-nm™2 while the
molar Co/(Mo + Co) ratio was 0.3. An aqueous solution of
ammonium heptamolybdate [(NH,)¢sMo,0-,-4H,0; Sigma-
Aldrich] was used as a molybdenum precursor while
cobalt nitrate solution [Co(NOs),-6H,0; Sigma-Aldrich]
was used for cobalt. Firstly, the molybdenum solution
was impregnated on the Al,O5; or AT2 support. The freshly
Mo-impregnated support was macerated at room condi-
tions for 12 h, dried at 393K and then calcined at 673K for
five hours (3K-min™"). Subsequently, the calcined Mo-
support was impregnated with the cobalt solution and
heat treatment was repeated. The calcined CoMo catalysts
were activated for reaction by sulfidation at 673K for two
hours under (15 mol-%)H,S/H, flow.

2.3 Materials characterization
2.3.1 N,-physisorption

Textural properties of supports were determined by
N,-physisorption (77 K) with a Quantachrome AutosorbiQ
apparatus. The samples were degassed (<10 ?Pa) at 393K
before the experiments. The surface area was obtained
from the adsorption isotherm data (0.1<P-Py'<0.3)
using the multi-point Brunauer-Emmett-Teller (BET)
method. The total pore volume (Vp) was determined by
N, adsorption at P-P,'=0.99. The pore size distribution
was obtained from adsorption isotherm by the Barrett-
Joyner-Halenda (BJH) method, and pore diameter (Dp)
corresponds to the mean of the BJH-distribution.

2.3.2 Diffuse reflectance ultraviolet-visible spectroscopy

The diffuse reflectance UV-Vis (DR UV-Vis) spectra
were recorded in the 200-1,000 nm range at room tem-
perature with a Lambda 35 spectrometer equipped with
an integration sphere (Labsphere RSA-PE-20). Samples
were ground using an agate mortar and pestle, sieving
at 100 mesh (<150 pm) and dried at 393K for two hours.
The spectra were recorded in the reflectance mode for
infinitely thick samples (R..) using the reflectance of
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MgO as a reference. The data acquisition interval was

0.5nm, with a scan speed of 240 nm-min .

2.3.3 Temperature-programmed experiments

Both temperature-programmed reduction (TPR) and tem-
perature-programmed desorption of ammonia (TPD-NH;)
experiments were carried out in AMI-80 apparatus pro-
vided with a thermal conductivity detector (TCD) inter-
faced to a data station. About 100 mg of a sample placed
into a U-shaped quartz cell were used for each test and
pretreated in situ at 523K for one hour under He flow
(35mL-minY).

The TPR analyzes were performed under a stream of
(10 vol.-%) H,/Ar (50 mL-min™?), with a heating rate of
15K min~! from room temperature to 1,173 K. A moisture
trap was used to avoid measurements interferences.

For TPD-NH; analyses, the samples were ammonia-
saturated in a stream of (5 vol.-%) NHs/He (35 mL-min )
at 423K for half an hour after the pretreated step.
The physically adsorbed NH; was removed by He flow
(35 mL-min~') at 423K for 15min. The ammonia deso-
rption was performed under He stream from 423 to
773K using a heating rate of 15K-min”". To analyze
the results, three temperature segments were stablished
to discriminate the acid strength: 423-523K for weak;
523-673K, for medium and 673-773K, for strong acid
sites.

2.3.4 High-resolution transmission electron microscopy

The sulfided catalysts were characterized by High-
Resolution Transmission Electron Microscopy (HRTEM).
The images were obtained in a TITAN 80-300 with
Schottky type field emission gun operating at 300 kV.
The point resolution and the information limit were
superior to 0.085nm. Before the analysis, the sulfided
samples were finely grounded, ultrasonically dispersed
in ethanol and then, supported on holey carbon-coated
copper grids sample holders. The sample holder was
introduced into the microscope chamber, and ultra-high
vacuum (>1077Pa) was applied. Digital images of the
samples surface were obtained using a CCD camera. The
digital image processing was performed using the
DigitalMicrograph 3.7 software (Gatan Inc.).

In the sulfide state, alumina-supported Mo cata-
lysts exhibited MoS, slabs characteristic of its layered
structure. The average number of layers per stack and
the average stack length were calculated from an
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examination of about 600 particles spread across at
least ten high-resolution images per sample.

2.4 Catalytic activity evaluation

The hydrodeoxygenation of phenol reaction was used to
test sulfide CoMo catalysts performance. Additionally,
the hydrogenation of benzene and hydrodeoxygenation
of cyclohexanone were used to obtain information about
the reaction scheme of phenol HDO reaction using sul-
fided CoMo catalysts. Catalytic activity was considered as
the initial reaction rate, and it is defined as reagent mol
transformed per time of reaction and mass of a sulfided
catalyst (mol-(g-s)™*). The reactions were carried on in
a high-pressure stirred tank reactor in batch configura-
tion (Parr Instrument Co.) equipped with a gas entrain-
ment turbine impeller driven mechanically, wall-baffles,
gas inlet/outlet valves, liquid sample valve, pressure
gauge, internal thermocouple and electric oven. The
reaction mixture (100 mL) contained 2.35-10"° mol-L™! of
phenol (500 ppm of oxygen) or benzene or cyclohexa-
none, 0.1g of sulfide catalyst, dodecane as solvent and
CS, as sulfiding agent (0, 100 and 200 ppm of sulfur).
The concentration of CS, was varied to study the effect of
sulfiding agent on the phenol HDO. CS, was not added to
cyclohexanone hydrodeoxygenation and benzene hydro-
genation. The calcined CoMo catalysts were sulfided ex-
situ with a mixture of (10 vol.-%)H,S/H, at 673K for two
hours. The freshly sulfided CoMo catalyst was immersed
in the reaction mixture and immediately, the reactor was
pressurized to 1.4 MPa under N, atmosphere. Then, the
reactor was heated to the reaction temperature (593K),
and it was kept constant during the all reaction time
(isothermal mode) by an electronic temperature control-
ler. N, was vented slowly without solvent loss, and then,
H, was introduced up to reaction pressure (5.4 MPa). The
reaction pressure was kept constant during the reaction
by manual addition of H,. To minimize internal/external
diffusion limitations, the catalysts size particles were
established between 150-180 pm and reaction was
carried out with vigorous agitation (1,000 rpm). The reac-
tion time was considered to start from the incorporation
of H,. Small aliquots were periodically collected (0, 15,
30, 45, 60, 90, 120, 150, 180 and 240 min; the sum was
<5% of initial volume). A gas chromatograph (Agilent
7820A) equipped with a CP Sil-5 CB capillary column
(100% dimethylpolysiloxane, 60m x 0.32mm) and a
flame ionized detector (FID) were used for the quantifi-
cation of the reagents and products concentrations.
Appropriate calibration curves were obtained to estimate
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chromatography response factors and then quantifica-
tion of the products was performed. High purity stan-
dards for all the compounds were used to identify the
reaction products.

3 Results and discussion

3.1 Textural properties

Nitrogen adsorption-desorption isotherms for the Al,O5;
and the mixed AlLO5-TiO, (Al/Ti=2, AT2) supports are
shown in Figure 1. According to IUPAC classification
(Thommes et al. 2015, 1051-1069), both synthesized sup-
ports presented a type IVa isotherm with an H2b hyster-
esis loop.This type suggests materials with a regular
mesoporous network, composed by aggregates of spheri-
cal-shape particles. For both materials, microporosity was
marginal, but the mixed oxide showed higher mesopor-
osity than Al,Os, through its larger N, adsorption volume
at saturation point (P/P, ~1). The pore texture character-
istics for the synthesized supports are given in Table 1.
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Figure 1: N, adsorption-desorption isotherms for (l) Al,05, and (A)
AT2 supports.

Table 1: Textural properties for Al,05 and Al,O5-TiO, (Al/Ti = 2; AT2)
supports.

Supports Sger [m?g7"] V, [em>g™] D, [nm]
Al,O3 259+31 0.9+0.2 +
AT2 359+ 44 1.1+0.2 8+1
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Figure 2: Pore diameter distribution for (l) Al,O3, and (A) AT2
supports.

For AT2 support, BET surface area (Sggr) was ~30 higher
than Al,O3, while the total pore volume (Vp) was similar
in both materials. The pore size distribution (Figure 2) for
both materials shows monomodal pore size into the
mesoporous range, but slight differences in average
pore diameter were found. These results were consistent
with recent reports (Tavizon-Pozos etal. 2016, 241-251;
Escobar et al. 2016, 185-194).

3.2 Geometry coordination for metal oxides
in calcined catalysts

The diffuse reflectance UV-Vis (DR UV-Vis) spectra for
the calcined Mo and CoMo supported catalysts are
shown in Figures 3 and 4, respectively. The band located
at 200-360nm was assigned to ligand-to-metal charge
transfer (LMCF) for 0> >Mo®*. However, the LMCF for
0*>Ti** overlapped the possible changes in coordina-
tion of Mo-supported species in Ti-content support.
Regarding this, electronic transition bands for the Co®*
species were observed in both samples (Figure 4). For
CoMo/Al,Q; catalyst, the triplet located in the region at
500-650 nm was assigned to Co?* with tetrahedral coor-
dination geometry (Co™) in CoALO,. For CoMo/ALO;
catalyst a shoulder near 400 nm could be assigned to
Co®* species with octahedral coordination geometry
(Co®™) (Vrinat etal. 1999, 153-160), although on CoMo/
AT2 catalyst this signal was overlapped by the LMCF for
0*>Ti** (Papadopoulou etal. 2003, 146-153; Olguin
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Figure 3: DR UV-Vis spectra for calcined Mo supported on (a) Al,O3,
and (b) AT2.
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Figure 4: DR UV-Vis spectra for calcined CoMo catalysts supported
on (a) Al,05, and (b) AT2.

etal. 1997, 1-13; Nikolova et al. 2007, 343-350). However,
a decrease in absorption intensity and a shift to higher
wavelength in the band related to Co™ coordination
were evidenced when AT2 was used as support. This
behavior indicated a decreased amount of supported
Co™ species on AT2 as compared with ALO;. Thus, a
preferential formation of Co°" could be suggested for
AT2 support.

3.3 Metal reducibility

The TPR profiles of the CoMo supported catalysts are
shown in Figure 5. Both profiles show two main
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Figure 5: TPR profiles for calcined CoMo catalysts supported on
(@) Al,05, and (b) AT2.

characteristic reduction peaks of well-dispersed MoOx
species (Papadopoulou etal. 2003, 146-153). In CoMo/
Al,O5, the low-temperature peak (~773K), was asso-
ciated with the reduction of Mo®*>Mo** in octahedral
coordination (Mo°"). A wider high-temperature peak
(1,053K), assigned to Mo in tetrahedral coordination
(Mo™) strongly bonded with the support (Vakros etal.
2010, 496-507). This result indicates that Mo™ species
are more hardly reducible and abundant than Mo“"
species. Since Co is easily incorporated into alumina
support due to high calcination temperature and
low loading, the last broad high-temperature peak
could include the reduction of Co** as CoAl,O, spinel
(Ji etal. 2014, 12490-12498).

With the presence of TiO, in the support, both peaks
were shifted to lower temperatures (753~ 953 K). Also, the
peak at 853K was accompanied by the decrease of the
high-temperature band. The reduction band centered at
853K was associated with CoMoO, species, while the
bands located at higher temperatures with metal species
with strong support-metal interactions (Guo et al. 2013,
517-523; Papadopoulou et al. 2004, 159-166; Vakros et al.
2010, 496-507). This effect suggests that a higher amount
of easily reducible species of Co and Mo were found when
AT2 used as support. According to the UV-Vis character-
ization of Mo and CoMo catalysts, such increase was
related to the presence of octahedral species, mainly as
CoMoO,. Summarizing, when introducing titania into the
support decreased the metal-support interactions leading
to an increase of Mo and Co in octahedral coordination.
These were more easily reducible than tetrahedral coor-
dination species.
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3.4 Total acidity of catalysts

Thermo-programed desorption of ammonia for supports
and catalysts are described in Table 2. Three types of
acid sites were assigned depending on the desorption
temperature: weak, 423-523K; medium 523-673K and
strong 673-773K. These results indicated that alumina
exhibited 58 % more total acidity than the mixed Al,Os-
TiO, oxide. The introduction of Ti to ALO; (Al/Ti=2)
decreased the strong sites (44 %), whereas weak and
medium acid sites were not altered. The impregnation
of the active phase decreased the total acidity of both
supports. CoMo/AlL,O; was 56% less acidic, with a
slightly increase in weak acid sites, than pure ALOQs.
However, despite a decrease in the total amount of acid
sites, strong acid sites were still in a larger concentration
than the medium and weak acid sites. The CoMo/AT2
catalyst was 42% less acid, with a decrease of medium
(28 %) and strong (50 %) acid sites than the mixed Al,Os5-
TiO, oxide. The weak acid sites remained unchanged. The
decline in strong acid sites could indicate that Co and Mo

Table 2: Acid properties for Al,03 and AlL,O5-TiO, (Al/Ti = 2; AT2)
supports and calcined CoMo/Al,03 and CoMo/AT2 catalysts.

Sample Acid sites concentration [pmol-g™"]
Total acidity Weak Medium Strong

sites sites sites

Al,03 150+2 3+0.2 21+0.2 126+0.6
AT2 95+2 4+0.2 21+0.2 70+£0.8
CoMo/Al,05 65+2 5+0.2 16+0.8 44+0.2
CoMo/AT2 55+2 5+0.2 15+0.8 35+0.2

J. A. Taviz6n-Pozos et al.: Hydrodeoxygenation of phenol in sulfided CoMo catalysts = 1217

covered the strong acid sites on the supports and the
oxide active phase did not contribute significantly to
the total acidity. Additionally, the slight increase of
weak acid sites by the active metallic phase could pro-
vide the acidity necessary to carry out the HDO reactions.
In contrast, CoMo/Al,O; catalysts kept a considerable
amount of strong acid sites that could lead to the forma-
tion of coke. A similar trend for NiW/Al,O; and NiW/AT2
catalysts was recently obtained by some of us (Tavizon-
Pozos et al. 2016, 241-251).

3.5 MoS, dispersion

The HRTEM images (Figure 6) show typical MoS, crystal-
lites dispersed homogeneously on the support surface.
Both sulfided catalysts samples exhibited parallel
oriented edges of MoS, slabs with interplanar distances
of 0.62nm (Payen et al. 1994, 123-32). The distribution of
MoS, slabs length and number of stacking results are
showed in Figure 7. CoMo/AT2 catalyst showed a wider
distribution of slab length in comparison with CoMo/
Al 05 catalyst (Figure 7(A)), with an average length of
2.85 and 2.44nm, respectively. The average stacking
number (Figure 7(B)) was similar for both catalysts, ~3.
According to these results, the catalyst supported on AT2
showed ~17% less dispersion than Al,0O3 support.
Changes in dispersion were consistent with a lower sup-
port-metal interaction strength caused by the presence of
TiO, and evidenced during the characterization of cata-
lysts in the oxide phase. TPR analysis of calcined CoMo
catalysts showed that the SMI strength decreased on the
AT2 support. Moreover, UV-vis characterization suggests

Figure 6: HRTEM images of sulfided CoMo catalysts supported on (A) Al,Os, and (B) AT2.
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Figure 7: Distribution of MoS, crystallites for sulfided CoMo/Al,05 and CoMo/AT2. (A) Slab length, and (B) stacking number.

that this effect was due to a higher amount of octahedral
metallic species. Consequently, the moderate support-
metal interaction strength found in calcined CoMo/AT2
catalyst led to a decrease in MoS, dispersion in the sul-
fided catalyst.

3.6 Catalytic evaluation

Initial reaction rates for the HDO of phenol are given in
Table 3. The initial reaction rate for CoMo/AT2 catalyst
was 85% higher than CoMo/Al,Os. In both cases, the
principal HDO products were benzene, cyclohexene,
and cyclohexane, while oxygenated intermediates as

cyclohexanone and cyclohexanol were not detected.
Figure 8 shows the products yield profiles as a function
of phenol conversion. Literature has mentioned that two
pathways describe the phenol HDO reaction, direct deox-
ygenation (DDO) which produces benzene and hydroge-
nation (HYD) which yields cyclohexanone, cyclohexanol,
cyclohexene and cyclohexane (Furimsky 2000, 147-190;
Massoth etal. 2006, 14283-14291; Senol etal. 2007,
107-112). At 20 % of conversion, the DDO route was pro-
moted 20% in CoMo/AT2 compared with CoMo/Al,Os,
i. e. benzene production was increased using AT2 as sup-
port. On the other hand, hydrogenation was not favored
for AT2 supported catalyst with 30 % less alicyclic hydro-
carbons production than CoMo/AlL,0s.

Table 3: Initial reaction rates and products concentration (at 20 % of conversion) in the HDO of

phenol for sulfided CoMo/Al,05; and CoMo/AT2 catalysts.

Catalyst Initial reaction rate Products concentration (at 20 %
[x 1077 mol-(gmo.5) ] conversion) [x 107 mol-L™"]
Benzene Cyclohexene Cyclohexane
CoMo/Al,05 27 +4 272 10+1
CoMo/AT2 504 34+3 + +
100 100
—ll—Benzene (A) —l—Benzene (B)
—@— Cyclohexane —@— Cyclohexane
—A— Cyclohexene —A— Cyclohexene
80+ 80
5 60+ - 60
g g
> >
2 £ . .
g 404 g 404 Figure 8: Products yield as a
3 K function of phenol conversion
& 204 & 201 for sulfided CoMo catalysts
supported on (A) Al,0s3, and (B)
0 . . , . 0 : . . . AT2. Products: (H) Benzene, (@)
20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100

Phenol conversion [%]

Phenol conversion [%]

Cyclohexene, and (A)
Cyclohexane.
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Reactions with cyclohexanone and benzene were
carried out to determine the hydrogenation and hydro-
genolysis functions for these catalysts and their role as
intermediates for cyclohexane and cyclohexene produc-
tion. For both catalysts, cyclohexanone reactions showed
higher activity than benzene reactions. In cyclohexanone
reactions, the C=0 m-bond rupture and subsequent
hydrogenation led to cyclohexanol, cyclohexene, and
cyclohexane formation successively. Main products of
benzene reactions were cyclohexene and cyclohexane,
although their production was not significant, as com-
pared with cyclohexanone reactions. Thus, alicyclic pro-
ducts were generated mainly via the consumption of the
oxygenated intermediates. The CoMo/AT2 increased the
initial reaction rate of cyclohexanone by 34 %, in com-
parison with CoMo/Al,0;. Products yields showed that
cyclohexanol and cyclohexane production were higher
in CoMo/Al,O5. Meanwhile, cyclohexene production was
higher for the catalyst supported on AT2.

The mixed oxide Al,05-TiO, led to an increase in the
MoS, particle size suggesting a decrease in the MoS,-edge
sites concentration and causing less catalytic activity.
However, it has been reported in a previous work that
incorporated TiO, in the mixed oxide Al,O3-TiO, played a
significant role in the active phase promotion, compensat-
ing the decrease in the MoS,-edge sites (Tavizon-Pozos et al.
2016, 241-251). In this regard, the increased amount of sur-
face Co®" could increase the availability of metal promoter
to decorate S-edges of MoS, slabs, leading to the greater
formation of the mixed CoMoS phase and thus, increasing
the catalytic activity of HDO. Hydrogenolysis (DDO route)
proceeds via n; adsorption on the S-edge, while hydrogena-
tion of aromatic ring (HYD route) proceed by a flat ns
adsorption occurs preferentially on the Mo-edge of MoS,
slabs (Massoth et al. 2006, 14283-14291; Romero, Richard,
and Brunet 2010, 213-223; Sun, Adjaye, and Nelson 2004,
131-143). Therefore, further S-edges promotion in the sul-
fided CoMo/AT2 catalyst could generate a higher amount of
active sites for hydrogenolysis, as compared with the Mo-
edges which have been associated with hydrogenation. In
this case, the S-edge was responsible for the C-O o-bond
cleavage of cyclohexanol but not for the hydrogenation of
the m-bond, present in cyclohexene. Consistent with the
above, the benzene conversion through hydrogenation
was twice higher for CoMo/ALO; than for CoMo/AT2
catalyst.

It has been reported that coordinatively unsaturated
sites (CUS) present at S-edge behave as Lewis acid sites
and they are responsible for the DDO route. Additionally,
the attack on Brgnsted acid and basic sites (SH- and
S- groups, respectively) is essential to complete the C-O

J. A. Tavizén-Pozos et al.: Hydrodeoxygenation of phenol in sulfided CoMo catalysts = 1219

cleavage (Massoth et al. 2006, 14283-14291; Ryymin et al.
2010, 114-121). On the other hand, it has been proposed
that HYD route would also take place on CUS. However,
these reduction reactions would need a higher number of
saturated sites (SH- groups, Brgnsted acid sites) than
DDO route to carry out hydrogenation reactions (Senol
etal. 2007, 107-112; Romero, Richard, and Brunet 2010,
213-223). Since CoMo/AT2 catalyst presents higher selec-
tivity to DDO route than CoMo/AlL,05 catalyst, it could be
proposed that more Lewis acid sites could be present at
S-edge, due to its higher promotion by Co compared to
alumina supported catalysts. Alternatively, H,S would
lead to the creation of Brgnsted acid sites over alumina
support. It is possible that this kind of acidity contributes
to the HYD route over CoMo/Al,O; catalyst (Topsge and
Topsge 1993, 641-651; Petit, Maugé, and Lavalley 1997,
157-166; Travert and Maugé 1999, 269-277). Nevertheless
it is necessary to consider that the availability of active
sites may contribute to the activity of the sites, regardless
the acidity strength (Senol etal. 2007, 107-112). Further
experiments are needed to shed light on this issue. Initial
reaction rates values are shown in Table 4.

Table 4: Initial reaction rate in the benzene hydrogenation and HDO
of cyclohexanone for sulfided CoMo/Al,05; and CoMo/AT2 catalysts.

Catalyst Initial reaction rate
Benzene Cyclohexanone

hydrogenation [x10~7  hydrodeoxygenation [x10~°

mol-(gmo.5) "] mol-(gmo.5) "]

CoMo/Al,05 1.2+0.2 1.6+0.1
CoMo/AT2 0.6+0.1 2.7+0.2

3.6.1 Effect of sulfur on the HDO of phenol

The presence of CS, during the HDO of phenol caused
inhibition in the initial reaction rate for both catalysts as
shown in Table 5. The reaction was inhibited 57 and
44% for CoMo/Al,03 and CoMo/AT?2 respectively when
100 ppm of sulfur was added to the reactor. As well,

Table 5: Initial reaction rate in the HDS of phenol for sulfided CoMo/
Al,05 and CoMo/AT2 catalysts as a function of the sulfur concen-
tration (as CS,).

Catalyst Initial reaction rate, [x10™7 mol - (gyoS) "]
0 ppmS 100 ppm S 200 ppm S

COMO/AI203 27 +4 12+4 9+

CoMo/AT2 50+4 25+4 23+
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when increasing the concentration of sulfur to 200 ppm
decreased the initial reaction rate 69% and 52%
for CoMo/Al,0; and CoMo/AT2 respectively. Figure 9
showed the products yield in function of the CS, con-
centration in the HDO of phenol. In the absence of CS,,
benzene, cyclohexene and cyclohexane were the main
products of the reaction. Since the reaction was slower
in the presence of CS,, cyclohexanol was observed. In
agreement with the literature, adding a sulfiding agent
strongly inhibited the DDO route in CoMo/Al,O; cata-
lysts (Senol etal. 2007, 107-112). The inhibition in
CoMo/Al,0; caused a decrease of 40% of benzene
yield while cyclohexene and cyclohexane vyield
increased 30 and 140 % respectively.

By contrast with CoMo/Al,03, the DDO route remained
as the primary path of the reaction for the CoMo/AT2
catalysts. In this catalyst, benzene yield decreased 20 %,
and cyclohexene and cyclohexane increased 30 and 40 %
respectively (Figure 10). The results indicate that the DDO
route was inhibited for the CoMo/AT2 catalysts but to a
lower extent than CoMo/AlL 05 catalyst. However, the HYD
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Figure 10: Effect of sulfur concentration (as CS,) on the cyclohexane/
cyclohexene molar ratios (at 20 % of conversion).

catalysts supported on

Sulfur concentration [ppm] ) AL,Os, and (B) AT2.

route could be better expressed by the molar ratio of
cyclohexane respect to cyclohexene and with the cyclo-
hexanol production.

For both catalysts, measuring cyclohexanol indicates
that the m-bonds of phenol could be hydrogenated easily
(Massoth etal. 2006, 14283-14291). However, its transfor-
mation to cyclohexene was not as fast as the first step,
which means that the rupture of C-O ¢ bond was inhibited
by the presence of the sulfiding agent as well as the ben-
zene production. Furthermore, it was possible to observe at
20 % of conversion that the molar ratio of alicyclic hydro-
carbons increased 45 and 50 % in CoMo/Al,O; and CoMo/
AT2 catalysts respectively. This result indicates that cyclo-
hexene hydrogenation was not significantly affected by the
added sulfur, and cyclohexane production could be carried
out. This result also confirms the first hydrogenation step
for cyclohexanol. When titania was introduced in the sup-
port, the DDO path was inhibited to a lower extent than for
the alumina supported catalyst. Thus, the transformation of
cyclohexanol to cyclohexene was faster than on alumina.
Since cyclohexene hydrogenation was not as fast as in Ti-
free catalyst, the molar ratio of alicyclic hydrocarbons
increased 10 % less than in CoMo/AT2.

Different studies have mentioned a competence for an
S-vacancy by phenol and H,S derived from CS, (Senol et al.
2007, 107-112; Viljava, Komulainen, and Krause 2000,
83-92; Ryymin etal. 2010, 114-121). The S-vacancy inhibi-
tion is preferred on S-edges than on Mo-edges due to its
electrophilic character (Lewis acid site). Thus, the most
significant participation of Mo-edges in the HDO reaction
led to higher HYD selectivity. The conversion of phenol to
cyclohexanol proceeds via the hydrogenation of 7 bond of
C=C and successive formation of cyclohexene and cyclo-
hexane could be obtained by a subsequent attack on
Bronsted acid sites (Massoth et al. 2006, 14283-14291). In
this sense, H,S represents Brgnsted acid sites that could
participate as a hydrogen source (Bataille etal. 2000,
409-422; Ryymin etal. 2010, 114-121; Furimsky 2013,
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13-56). Also, as described above, the presence of H,S
would lead to the appearance of stronger SH- groups
over the alumina support that would provide protons to
keep HYD route (Petit, Maugé, and Lavalley 1997, 157—
166). This mechanism would explain that the increment
in the cyclohexane production could not only be carried
out by cyclohexene hydrogenation but also from cyclo-
hexanol by direct transformation. In other words, the
increase in the selectivity of the HYD route could be due
to both cyclohexanol pathways in both tested catalysts.
However, the sites responsible for this route might not be
numerous enough, resulting in a decrease in the overall
HDO reaction rate.

In summary, these findings suggest higher Co-
promotion of the S-edge of MoS, slabs in CoMo/AT2 catalyst
than CoMo/Al,0s. This result was consistent with the CoMo/
Al, 05 catalyst showed more inhibition on the DDO route
than in HYD route when CS, was added to the HDO reaction.
CS, inhibits the DDO route to compete with oxygenated
compounds by S-vacancies while HYD route would take
place in a similar way in both CoMo/Al,0; and CoMo/AT
catalysts.

4 Conclusions

The use of mixed Al,05-TiO, oxide (Al/Ti=2, AT2) as sup-
port increased the catalytic activity significantly in the HDO
of phenol. In comparison with CoMo/Al,03, the use of AT2
as support caused an increase of easily metal species in
oxide phase with an octahedral coordination, which is
recognized as precursors of the MoS, phase and it Co-
promotor. The increase in the octahedral cobalt species
could result in the higher availability of promoter metal to
the set of S-edges of MoS; slabs during sulfidation, increas-
ing the fraction of active CoMoS sites and explaining the
promoting activity in hydrodeoxygenation of phenol and
less inhibition when CS, was present in HDO reaction.
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