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Resumen 

La búsqueda de nuevos combustibles sustentables y seguros ha fomentado el 

desarrollo de nuevas fuentes de energía y procesos que hagan frente a los desafíos del 

mundo actual. En este sentido, los biocombustibles juegan un papel cada vez más 

importante para satisfacer la demanda de combustibles líquidos, ya que los combustibles 

actuales se producen principalmente a partir de petróleo cuyas reservas se están 

agotando rápidamente. 

Los biocombustibles derivados de la biomasa tienen un alto contenido de oxígeno 

y un bajo poder calorífico, por lo tanto, es indispensable remover el oxígeno para que 

pueda asemejarse al petróleo crudo. Por ende, se requiere mejorar la calidad del 

biocombustible mediante el proceso de hidrotratamiento catalítico; éste consiste en 

alimentar hidrógeno el cual resulta en la transformación de los compuestos oxigenados 

a compuestos de hidrocarburos que mejoran la calidad del combustible. 

Esta tesis se centró en la síntesis de catalizadores eficientes para la 

hidrodesoxigenación de compuestos derivados de la lignina incidiendo en las 

funcionalidades soporte y naturaleza de las fases activas, incluyendo el estudio de la 

actividad de los catalizadores sintetizados frente a alimentaciones modelo, así como su 

caracterización fisicoquímica con el fin de conseguir el conocimiento detallado de estos 

sistemas catalíticos, el cual permitió fijar los desarrollos de la presente línea de 

investigación. 

Las series estudiadas fueron las de los catalizadores con base en Rh soportados 

en zeolita HY y Hβ con diferentes cantidades de metal y variaciones en las condiciones 

de reacción como la temperatura y WSHV. Estos catalizadores elucidaron la importancia 

de la función bifuncional en la hidrodesoxigenación de fenol, anisol y guayacol siguiendo 

una secuencia de hidrogenación-desoxigenación-hidrogenación. La ruta de reacción fue 

la siguiente: (1) hidrogenación del anillo aromático del compuesto fenólico hacia su 

versión alifática oxigenada, (2) desoxigenación del oxigenados alifático sobre los sitios 

ácidos para producir la olefina correspondiente, en donde el número de etapas de 

desoxigenación depende de las distintitas funcionalidades del oxígeno presente en el 

compuesto oxigenado, grupo -OH y -OCH3. (3) hidrogenación de la olefina para producir 

el hidrocarburo saturado y libre de oxígeno. En la hidrodesoxigenación de guayacol, el 

anillo aromático es hidrogenado dando como producto 2-metoxiciclohexanol seguido de 

la desoxigenación por medio de las rutas de deshidratación y desmetoxilación para 

producir ciclohexeno que finalmente es hidrogenado hacia ciclohexano. 
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La reacciones de HDO a diferentes temperaturas, entre 150-250 °C y 1.0 h-1, 

permitieron conocer la temperatura óptima de HDO de guayacol. A 150 °C, los 

catalizadores mostraron una mínima capacidad de hidrodesoxigenación con relación a 

una fuerte desactivación a tiempos cortos de reacción. La pérdida de actividad se debió 

principalmente a la fuerte adsorción de los compuestos oxigenados. A 200 °C se 

incrementó notablemente el grado de desoxigenación alcanzando una estabilidad a 

tiempos cortos de reacción; sin embargo, a medida que la reacción avanza, el catalizador 

se desactivó en relación con la disminución en la cantidad de compuestos 

desoxigenados. Aunque se favoreció la desorción de los compuestos oxigenados la 

presencia de los sitios ácidos más fuertes favoreció los efectos de envenenamiento. 

Finalmente, a 250 °C, los catalizadores alcanzaron una conversión completa y estable 

durante el tiempo de reacción (4 h) con alta selectividad hacia productos desoxigenados 

como metilciclopentano, ciclohexano (producto mayoritario) y metilciclohexano. Sin 

embargo, un aumento en la velocidad másica de guayacol disminuyó la actividad y 

selectividad hacia productos desoxigenados en el transcurso de la reacción. Esto sugiere 

la prevalencia de sitios ácidos aislados que favorecen la formación de coque bloqueando 

los poros y cavidades de las zeolitas los cuales restringen el acceso del reactivo a los 

sitios activos. Para todos los catalizadores, se determinó que la pérdida de actividad y 

disminución de selectividad hacia compuestos desoxigenados está directamente 

relacionada con la formación de ciclohexanona. 

Las pruebas de HDO de la mezcla anisol/fenol mostraron que aún a bajas 

temperaturas (150 °C) los catalizadores Rh-zeolitas son activos, estables y selectivos 

hacia ciclohexano. En comparación con la rápida desactivación en la HDO de guayacol, 

se sugirió que la pérdida de actividad está relacionada con una fuerte adsorción del 

guayacol y de sus productos derivados de la desmetilación o deshidrogenación, como 

catecol y veratrol, respectivamente, que no están presentes en la HDO en la mezcla 

anisol-fenol. Estos productos y el guayacol son mayores precursores de coque que el 

fenol y el anisol. Además, la distribución de productos para la mezcla de fenol/anisol varió 

en donde se obtuvo una mayor selectividad hacia ciclohexano.   

Los resultados de actividad confirmaron la importancia de la adición del metal en 

las reacciones de hidrodesoxigenación (HDO) destacando que, el catalizador con mayor 

cantidad de metal y una mayor relación sitios metálicos/sitios ácidos, presentó un 

incremento de actividad, estabilidad y selectividad hacia compuestos desoxigenados. 

Por lo tanto, se establece que existe una mayor proximidad entre los sitios metálicos y 

sitios ácidos en donde la etapa limitante es la velocidad de hidrogenación. Por último, las 

pruebas de HDO del catalizador fresco y regenerado permitieron concluir que el aumento 

de actividad catalítica está relacionado con un aumento de la mesoporosidad permitiendo 

una mayor distribución de los reactivos y productos. Además, se sugirió que las 
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partículas de rodio permanecen estables en la superficie de la zeolita evitando el 

sinterizado.  

Con respecto a la caracterización fisicoquímica de los soportes HY y Hβ de los 

catalizadores Rh-Zeolitas, se estableció que el proceso de síntesis modifica las 

propiedades texturales y químicas de la zeolitas. Ambas zeolitas presentaron una 

capacidad máxima de intercambio iónico del rodio, con valores del 1.11% en peso y 

0.94% en peso para las zeolitas HY y Hβ, respectivamente. Los principales cambios se 

presentaron durante la etapa de calcinación de las zeolitas en un aumento del área 

superficial total, área superficial externa y volumen de poro asignado a un aumento de la 

mesoporosidad intracristalina. Adjunto a estos cambios, se presentó la transformación 

de sitios tetraédricos de Al dentro de la estructura de la zeolita hacia especies octaédricas 

fuera de la estructura. Así mismo, no se presentaron cambios significativos en las 

relaciones Si/Al lo cual plantea que las especies extraframework se depositan dentro de 

las zeolitas. Por medio de las pruebas de acidez, el catalizador Rh-Hβ presentó una 

mayor distribución de sitios ácidos fuertes. Ambas zeolitas incrementaron el consumo de 

amoniaco ligado a un aumento del área externa superficial e incremento de la 

mesoporosidad. Notablemente, el catalizador Rh-Hβ presentó una modificación en el 

perfil de termo-desorción de amoniaco incrementando la cantidad de sitios ácidos de 

fuerza media. Por último, las pruebas termogravimétricas, termo-oxidación y termo-

reducción evidenciaron una mayor interacción entre los sitios ácidos de la zeolitas y el 

rodio. 

 Diversas comparaciones entre los catalizadores Rh-HY y Rh-Hβmostraron que la 

zeolita Hβ presentó una mayor actividad y selectividad a tiempos cortos, mientras que, a 

tiempos largos de reacción, la zeolita HY fue más activa y selectiva. Con respecto a la 

distribución de los productos, la zeolita Hβ presentó una mayor formación de 

metilciclopentano, metilciclohexano y biciclohexil. Estas diferencias están relacionadas 

al tipo de estructura de la zeolita por su porosidad, cavidades y naturaleza de los sitios 

ácidos. Aunque la zeolita β no presentó una cantidad significativa de sitios octaédricos, 

ésta presenta una alta disponibilidad sitios ácidos Lewis como especies tetraédricas. En 

contraste, la zeolita HY presentó una relación alta de sitios tetraédricos/sitios octaédricos, 

en donde los sitios octaédricos pueden funcionar como sitio ácidos Lewis sugiriendo la 

posibilidad una sinergia con los sitios ácidos Brønsted. 

 Este trabajo demostró que los soportes HY Hβ de alto contenido de sílice son 

soportes de catalizador de rodio eficientes para procesos HDO en condiciones 

relativamente suaves. Nuestros resultados resaltan el sistema de hidrodesoxigenación 

en fase líquida a alta presión como una alternativa prometedora para mejorar la biomasa 

derivada de lignina. Se pueden desarrollar materiales de mejor rendimiento y rentables 
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al minimizar el número de sitios de ácido aislados o al usar metales de transición menos 

costosos, como Ni, Co y Mo. Esperamos que las ideas fundamentales de este trabajo 

impulsen los esfuerzos futuros para desarrollar catalizadores bifuncionales altamente 

eficientes para la hidrodesoxigenación de compuestos ricos en fenólicos. 
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1. Introducción  

1.1 Situación energética 

Debido a la creciente población global, vivir con recursos limitados hoy en día 

representa un gran desafío.1 La demanda en ascenso de los combustibles fósiles, 

productos químicos y la dependencia de la sociedad sobre los recursos no renovables 

como el petróleo, carbón y gas natural, llevan asociados importantes problemas 

económicos, políticos y ambientales. En la actualidad, la rapidez de consumo de los 

combustibles fósiles es varios órdenes de magnitud superior a la rapidez de generación. 

Esta descompensación conducirá a su agotamiento en las próximas décadas. 

Adicionalmente, el consumo de combustible fósiles para la generación de energía y 

transporte produce grandes cantidades de CO2, lo que contribuye al calentamiento 

global, y sus respectivos problemas climáticos. Así mismo, la desigualdad geográfica en 

la disposición de las reservas de petróleo es causa de importantes conflictos 

internacionales para la obtención de los combustibles. 

Para mitigar estos problemas, es indispensable promover el desarrollo de 

tecnologías sustentables que podría permitir el uso eficiente de recursos renovables.2-5 

Para el 2030, como objetivo a largo plazo, el departamento de agricultura de los E.U.A y 

el departamento de energía de los E.U.A proyecta una producción del 20% de los 

combustibles de transporte a partir de la biomasa.6 También, la administración de 

información de energía de los E.U.A. predice un acelerado crecimiento en la producción 

de combustibles derivados de la biomasa dentro de las próximas tres décadas, 

independientemente de las fluctuaciones de los precios del crudo.7 En 2005, 

aproximadamente 14% del total de consumo de energía mundial y más del 3% de 

consumo energético de E.U.A. fue suministrado por la biomasa. Además de ser una 

fuente renovable de carbón, es un material que permite producir combustibles líquidos 

con emisiones cercanas a cero de CO2 y azufre. Esto permitiría mitigar algunos efectos 

negativos de la combustión de los combustibles fósiles como emisiones de gases 

invernaderos y gases ácidos (NOx, SOx).8-11 Sin embargo, son limitadas las fuentes para 

obtener los biocombustibles y químicos; se necesitan extensas áreas de tierra fértil y 

agua, destruyen la naturaleza al mismo tiempo que contaminan el medio ambiente, y 

compiten con la demanda de alimentación.  

En esta situación, los biocombustibles están experimentando una demanda 

creciente. Principalmente, porque es que es un recurso renovable y posee una huella de 

carbono bastante reducida, es decir una parte del CO2 emitido a la atmósfera durante la 

combustión lo absorben de nuevo las plantas, lo que contrasta con los combustibles 

fósiles. Además, mientras que la electricidad y el calor pueden generarse a partir de un 
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amplio espectro de alternativas (energía solar, eólica, hidroeléctrica, geotérmica, calor, 

entre otras), la producción de combustibles líquidos para el transporte es casi exclusiva 

en el uso de biomasa como única fuente de carbono alternativa a los combustibles 

fósiles. Por último, las normas medioambientales son cada vez más estrictas e imponen 

una producción de biocombustibles de forma ascendente. The Renewable Energy 

Directive (RED) de la Unión Europea ha señalado que el combustible convencional 

incorporará un 10% de biocombustibles del total de combustible convencional para el 

año 2030.12 Con esta normatividad, los biocombustibles contribuirán a la reducción de 

CO2 en un 35% y, por lo tanto, los combustibles derivados de la biomasa podrían ser los 

combustibles del futuro, ya que pueden producirse dentro de un ciclo relativamente 

corto.13,14 

La alternativa más viable en el uso de la biomasa es la lignocelulósica. Ésta es la 

materia prima más prometedora para producir combustibles de transporte y químicos, 

debido a su abundancia, naturaleza no comestible y es generada en considerables 

cantidades a partir de la silvicultura y actividad agrícola en todo el mundo.5 El término 

lignocelulósica se relaciona con la celulosa que está entrelazada con la lignina dentro de 

las paredes celulares de las plantas; mientras que, generalmente,  “biomasa” se refiere 

a las plantas.  La biomasa es un término general que se utiliza para materiales orgánicos 

de hidrocarburos, principalmente carbón, hidrógeno, oxígeno, nitrógeno, y azufre, 

aunque estos últimos dos únicamente están presentes en pequeñas cantidades. 

También, la biomasa contiene impurezas inorgánicas como son las cenizas (ash) con 

concentración variable, dependiendo del tipo de biomasa. La concentración de cenizas 

es alrededor de 5-10% en peso en residuos de la agricultura en donde los elementos 

mayoritarios son Al, Ca, Fe, Mg, P, K, Si, Na and Ti.15,16 Más de 1.37 billones de 

toneladas de biomasa seca pueden ser accesible a partir de la agricultura y de los 

bosques. El uso de los residuos alimentarios vegetales (por ej. cáscara de plátano, coco, 

naranjas), forestales y agrícolas (por ej. rastrojo de maíz, cáscaras de arroz, bagazo de 

caña de azúcar) han sido sugeridos como un recurso rico en lignocelulosa,17 con la 

ventaja de que pueden obtenerse a bajo costo y dentro de un ciclo de vida relativamente 

corto. 18  
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1.2 Biocombustibles  

El termino biocombustible se refiere a los combustibles líquidos o gaseosos que se 

producen principalmente a partir de la biomasa, para el sector de transporte.19 Estos se 

dividen en combustibles de primera y segunda generación, que se distinguen por el tipo 

de materia prima empleada y los avances tecnológicos para obtenerla.20  

Los biocombustibles de primera generación se producen a partir de azúcares como 

la caña de azúcar y del almidón de algunos cereales como el arroz, el trigo, el maíz, 

papa, y la cebada para fabricar bioetanol, así como de semillas (canola, soja, palma, 

ajonjolí, sésamo) de las que se extraen aceites que son susceptibles de procesos de 

esterificación para fabricar biodiesel. El bioetanol se produce a partir de la fermentación 

del azúcar o del almidón y el biodiesel se produce mediante esterificación de aceites 

vegetales.21-23 Estos biocombustibles se han producido en muchos países, 24-25 pero han 

recibido fuertes críticas debido a que requieren biomasa de calidad alimentaria para su 

producción, aunado a que demandan grandes superficies de tierras de cultivo y agua, 

cuando, en la realidad, existen índices de pobreza y hambre en varios países. Además, 

su eficiencia energética por unidad de tierra cultivada es relativamente baja (en 

comparación con los cultivos energéticos),26 además de incrementar el precio de los 

alimentos, y producir un impacto negativo en la biodiversidad. Adicionalmente, se ha 

señalado que la reducción en la emisión de gases de efecto invernadero resulta limitada 

al mismo tiempo que los costos de producción son relativamente altos.27 El incremento 

en las preocupaciones del impacto de los biocombustibles de primera generación ha 

llevado a mirar con mayor interés el desarrollo de biocombustibles a partir de biomasa 

no alimentaria o comestible. 

Los biocombustibles de segunda generación se producen a partir de biomasa no 

comestible (biomasa lignocelulósica o lignocelulosa) que se obtiene de desechos de la 

agricultura, desechos forestales y desechos municipales. La lignocelulosa constituye una 

porción no comestible de la mayoría de los cultivos alimentarios la cual no tiene valor 

agregado y puede usarse en la producción de biocombustible. Los cultivos energéticos 

como sauce, poplar, y pasto, por su rápido crecimiento, se utilizan en la producción de 

energía. Estos tienen un alto rendimiento por unidad de área con respecto a los cultivos 

convencionales y usualmente se pueden emplear para la producción de biocombustibles. 

Otra ventaja de producir combustibles de segunda generación radica en que la materia 

prima siempre está disponible para la producción de biocombustibles.  
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1.3 Lignocelulosa 

 La lignocelulosa está constituida por tres componentes principales: celulosa, 

hemicelulosa, y la lignina en porciones aproximadas de 35-45 %, 25-35%, y 15-25% en 

peso, respectivamente, dependiendo del tipo de la biomasa. La celulosa es un polímero 

lineal de unidades de glucosa con estructura cristalina y partes amorfas, mientras la 

hemicelulosa es un polímero amorfo heterogéneamente ramificado de pentosas y 

hexosas, principalmente xilosa, arabinosa, manosa, galactosa y glucosa.28 La lignina 

está constituida por tres principales unidades monoméricas fenilpropano: alcohol p-

cumarílico, alcohol coniferílico y alcohol sinapílico. De forma natural, es un polímero 

tridimensional complejo amorfo hidrofóbico compuesto de varias unidades fenilpropano 

(unidades C9) enlazadas a través de una amplia variedad de enlaces C-O y C-C. Las 

concentraciones de las unidades fenilpropano varían con los compuestos presentes en 

la materia prima y el método de separación. Aún es tema de debate la estructura exacta 

de la lignina. Además, ésta es el segundo compuesto más abundante de la lignocelulosa 

con un 40% en peso de la biomasa en base seca,29 y la más inutilizable en el sentido del 

consumo básico. 

Dentro del concepto de biorefinería que integra los procesos y tecnologías para la 

conversión de la biomasa, ésta demanda el uso eficiente de los tres componentes 

principales.11 Sin embargo, la mayoría de los esquemas de las biorefinerías se enfocan 

en utilizar las fracciones más fáciles de convertir (celulosa y hemicelulosa) mientras la 

lignina permanece relativamente inutilizable en su potencial, de esa forma se limitan las 

investigaciones enfocadas en la valorización de la lignina para su conversión hacia 

combustibles de transporte.30 El proceso de lignocelulosa hacia etanol utiliza la celulosa 

y hemicelulosa, dejando a la lignina como un desecho. Adicionalmente, la industria 

papelera también genera grandes cantidades de lignina. Actualmente, la lignina se utiliza 

directamente en sistemas de calderas (low-grade boiler) para proporcionar calor y 

energía al proceso.2 Sin embargo, la estructura química de la lignina indica que puede 

utilizarse como una fuente para obtener productos químicos, en el caso de romperla en 

unidades moleculares más simples. Los grupos funcionales que tienen un mayor efecto 

sobre la reactividad de la lignina son los grupos metoxilo, hidroxilos fenólicos y alifáticos, 

alcohol bencílico, éteres no cíclicos bencílico y carbonilos.31 

1.4 Conversión de la lignina  

 Una limitación importante para la manufactura de combustibles de transporte y 

diversos productos químicos radica en que la materia prima contiene altos niveles de 

oxígeno, de 35-45 % en peso en base seca. La biomasa tiene altas relaciones de C/O y 

bajas relaciones de C/H, lo cual la convierte en una fuente de bajo contenido energético. 
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Por ejemplo, el rastrojo de trigo y las astillas de madera contienen aproximadamente 17 

MJ kg-1, mientras que el combustible diesel proporciona 43 MJ Kg-1. Además, la 

complejidad de la lignocelulosa por su alto grado de polimerización dificulta obtener 

productos específicos a través de las transformaciones químicas más simples. Por lo 

tanto, para producir combustibles de transporte o productos químicos, es necesaria la 

remoción del oxígeno total o parcial del oxígeno.  

 Por ello, es indispensable realizar tratamientos de la biomasa, existiendo dos rutas 

para transformar la lignocelulosa hacia químicos y combustibles de transporte: 

conversión biológica y conversión termoquímica.11,18 A nivel de escala industrial, los 

métodos termoquímicos son los más redituables permitiendo convertir la biomasa sólida 

en moléculas de menor peso molecular en fase líquida o gas, por medio del rompimiento 

de los enlaces C-O y C-C.32 Este proceso puede llevarse a cabo por licuefacción33-39 y 

pirólisis.40 

1.4.1 Pirólisis 

 La pirólisis representa el tratamiento térmico de la biomasa en ausencia de 

oxígeno, con y sin catalizador [3]. La pirólisis convierte a la lignina en un bio-aceite y 

gases; la proporción entre la cantidad de líquido y gas depende principalmente de la 

temperatura y velocidad de calentamiento. La biomasa se procesa a temperaturas 

intermedias (300-600 °C) con velocidades de calentamiento elevadas (103-104 K s-1) y 

tiempos de residencia cortos (1-2 s).41-43 De este modo, el proceso de pirólisis puede 

incrementar la densidad energética (MJ kg-1) de la biomasa cruda (sin procesar) en un 

factor de 7-8, obteniendo como producto un bio-aceite.44,45 En la biomasa se identifican 

más de 300 compuestos diferentes, donde la composición específica de los productos 

depende del origen de ésta y de las condiciones de proceso.41 La composición de los 

productos y el rendimiento de compuestos individuales están ligados en la fuente de la 

lignina y del método de separación. La lignina de madera ligera (softwood) ha mostrado 

tener una mayoría de unidades guayacil, mientras que la madera dura (hardwood) ha 

mostrado una proporción similar de grupos guayacil y siringil.46 

1.4.2 Licuefacción 

La licuefacción consiste en calentar la biomasa en algún solvente en presencia de 

un catalizador para obtener productos líquidos.18,59 Como una destacada tecnología de 

conversión termoquímica, la licuefacción puede proporcionar rutas eficientes para 

convertir la biomasa en aceite de licuefacción o bio-crudo licuado.60  El bio-crudo licuado 

contiene más de 200 compuestos con diferentes pesos y tamaños moleculares.61,62 El 

rango recomendado de temperatura varía entre 300 y 370 °C, dependiendo del tipo y de 

la composición de la biomasa. A temperaturas más elevadas, p. ej. 350 °C, se producen 
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principalmente gases que inhiben la producción de bio-aceite. A temperaturas más bajas, 

del orden de 280 °C, se reduce la conversión de biomasa.63 Dado que los precursores 

de biomasa son residuos, se reducen notablemente las emisiones netas de dióxido de 

carbono. En términos de rendimiento, no se puede comparar la licuefacción con la 

pirólisis. Sin embargo, la licuefacción tiene otras ventajas fundamentales, tales como la 

producción de un bio-aceite estable y un medio de reacción acuoso, que no requiere 

secado, proceso con alto consumo de energía.64 El bio-crudo licuado es una mezcla 

compleja que contiene compuestos fenólicos renovables y de alto valor agregado como 

4-metoxifenol, dimetilfenol, siringol y catecol40 y contiene 30 % en peso de fenólicos 

derivados de la lignina con alta densidad energética.37 A pesar de que se han propuesto 

varios métodos para la extracción de compuestos fenólicos del bio-aceite,38 los estudios 

referentes a la caracterización y al fraccionamiento del bio-aceite no fueron enfocados 

sobre la extracción de fenólicos. Estas investigaciones proporcionaron información 

valiosa sobre la composición del aceite licuado y el efecto del solvente en la extracción 

de fenoles. Aunque el bio-aceite puede ser separado en fracciones solubles y no solubles 

en agua, el mejoramiento y el empleo de las fracciones insolubles en agua no han sido 

ampliamente estudiadas.  

El pH del bio-aceite se encuentra, por lo general, en el intervalo de 2 a 4.65 Esta 

naturaleza ácida constituye un problema ya que requiere de condiciones muy severas en 

los equipos de almacenamiento, transporte y procesado. Los materiales comunes de 

construcción tales como acero inoxidable y aluminio han demostrado ser inadecuados 

cuando se trabaja con bio-aceites debido al problema de la corrosión.64,33 Además, 

presentan inestabilidad durante el almacenamiento, donde la viscosidad, el poder 

calorífico y la densidad se ven afectadas, debido a la presencia de compuestos orgánicos 

altamente reactivos. 

Con base en lo anteriormente expuesto, para que los bio-aceites puedan ser 

utilizados como combustibles de transporte, es necesario remover en su totalidad el 

oxígeno existente en los bio-aceites mediante procesos de desoxigenación. Esto 

permitirá obtener dos tipos de productos con diferentes implicaciones químicas. Los 

hidrocarburos aromáticos, como benceno y tolueno son productos químicos de alto valor 

agregado en la industria química mientras que los ciclohexanos, como ciclohexano y 

metilciclohexano, son compuestos que pueden ser empleados como combustible de 

transporte libre de oxígeno.  

1.5 Hidrodesoxigenación  

 La mejora del bio-aceite a escala comercial, en términos de costos e 

infraestructura, está todavía en fase de estudio. Una solución ideal de esa mejora del 
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bio-aceite sería el empleo de la infraestructura actual de las refinerías de petróleo, capaz 

de reducir las emisiones de CO2 y así reducir el impacto ambiental.51 Se han desarrollado 

varios procesos catalíticos para reducir el contenido de oxígeno de los bio-aceites a 

condiciones intermedias, como la esterificación con alcoholes,66,67 craqueo, reformación 

en fase acuosa (APR), reformación con vapor de agua, gasificación y 

hidrodesoxigenación (HDO).68-70 

El proceso de HDO parece ser el más factible, puesto que, en la infraestructura 

actual presente en las refinerías, las unidades de hidrotratamiento tradicionales se 

pueden utilizar para llevar a cabo reacciones de HDO, donde el oxígeno se elimina bajo 

presión de hidrógeno y en presencia de un catalizador. En un proceso HDO, debe 

suministrarse H2 a partir de una fuente externa, llevándose a cabo a temperaturas 

relativamente bajas (200 – 400 °C) y a altas presiones (4 – 20 MPa) en reactores por 

lotes (batch reactor) o en procesos de flujo continuo de lecho fijo. Los compuestos que 

contienen oxígeno se reducen a hidrocarburos cuyo contenido calorífico se incrementa 

notablemente con respecto al compuesto oxigenado.  

 Generalmente, el mecanismo de HDO involucra la ruptura de enlaces C-O o C=O 

para la remoción de oxígeno de los compuestos oxigenados bajo presión de hidrógeno 

y en presencia de un catalizador. El proceso de HDO procede a través de rutas 

principales de reacción: desoxigenación directa (DDO), hidrogenación-desoxigenación-

hydrogenación (HYD) o tautomerización-desoxigenación.71 También, se pueden llevar a 

cabo otras rutas de reacción como son, la descarboxilación/descarbonilación, craqueo, 

e hidrogenación. Cabe mencionar, que la ruta de DDO también es capaz de hidrogenar 

los aromáticos obtenidos hacia productos completamente saturados. Por ejemplo, en la 

DDO de o-cresol el incremento en la temperatura desplaza el equilibrio termodinámico 

hacia productos aromáticos, favoreciendo la formación de tolueno sobre la producción 

de metilciclohexano. 

Debido a la complejidad química entre las diversas fuentes de biomasa, el reto 

principal es desarrollar técnicas efectivas de análisis para la evaluación de la HDO en el 

bio-aceite. Notables diferencias en la distribución de productos del bio-aceite se han 

observado dependiendo del origen y el método de extracción de la lignina.33,72 Por 

ejemplo, la lignina presente en la madera dura (árboles angiospermos, ej. roble) contiene 

mayor concentración de grupos metoxilo del tipo siringilo en comparación con la lignina 

presente en la madera ligera (gimnospermas, ej. pino).72 Estas diferencias aumenta la 

dificultad para obtener muestras idénticas de lignina a partir de biomasa heterogénea 

mientras la estructura cambie durante el proceso de separación, aun usando el mismo 

procedimiento73.  
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Durante el proceso de HDO ocurren una gran variedad de reacciones complejas 

en serie, en paralelos y entrecruzadas, en donde el principal reto consiste en obtener 

altos rendimientos de producto líquido, bajos rendimientos de coque y operar en continuo 

en periodos prolongados. En los últimos años ha habido un creciente interés con relación 

a la investigación científica en reacciones de HDO y se han investigado intensamente la 

mejora de los biocombustibles provenientes de la biomasa,41,42,74,75 y los mecanismos de 

reacción, así como la cinética de la reacción de HDO.68,76,77,78   

1.6 Mejoramiento de la calidad del bio-aceite 

 El procesamiento catalítico para la mejora del bio-aceite es complicado debido a 

la gran diversidad de compuestos presentes. En la unidad de hidrotratamiento pueden 

ocurrir de forma simultánea, reacciones de craqueo, descarbonilación, descarboxilación, 

hidrocraqueo, hidrodesoxigenación, hidrogenación y polimerización.75,76,80 

 La gran variedad de compuestos presentes en el bio-aceite, originada por la 

diversidad de las materias primas utilizadas (biomasa), hace que exista un número 

elevado de factores que afectan el proceso de HDO. Para obtener una visión general de 

la termodinámica, Barin81 planteó las reacciones a partir de una modelo sencillo como es 

la reacción del fenol con hidrógeno: 

Fenol + H2 → Benceno + H2O 

Fenol + 4H2 → Ciclohexano + H2O 

 Las reacciones de transformación del fenol han sido propuestas por Massoth y 

col. 82 y Yunquan y col.83. El cálculo de equilibrio termodinámico para las dos reacciones 

muestra que para conseguir la conversión completa de fenol se necesitan temperaturas 

de al menos 600 °C a presión atmosférica y en condiciones estequiométricas. El aumento 

de la presión o el exceso de hidrógeno desplazarán el equilibrio hacia la conversión 

completa. También se han hecho cálculos similares con furfural, obteniendo resultados 

similares. De esta manera, la termodinámica no parece constituir un obstáculo para los 

procesos, cuando se evalúan las reacciones más simples de las moléculas modelo. 

 En la práctica, es difícil evaluar la conversión de cada componente individual de 

los biocombustibles. Por eso dos parámetros importantes son el rendimiento y el grado 

de desoxigenación. Estos parámetros juntos pueden dar una visión general de la 

efectividad del proceso, debido a que el rendimiento de biocombustible describe la 

selectividad hacia el producto deseado y el grado de desoxigenación detalla la eficiencia 

en la eliminación de oxígeno, en otras palabras, la calidad del biocombustible producido. 

Sin embargo, por separado los parámetros son menos descriptivos ya que para ninguna 
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reacción se suele lograr un rendimiento del 100%. Además, ninguno de los parámetros 

se refiere a la eliminación de especies especificas perjudiciales y éstas tienen que ser 

analizadas en detalle. 

La reacción de HDO puede escribirse tal como ha propuesto Bridgwater:84,85 

         C6H8O4   + 6H2 →         6CH2           + 4H2O 

           Bio-aceite  Hidrocarburos 

Aquí “CH2” representa un producto de hidrocarburos no especificado. Esta 

reacción es exotérmica y cálculos sencillos han mostrado un calor global promedio de 

reacción del orden de 2.4 MJ/kg cuando se usan biocombustibles.86 Se forma agua como 

producto de la reacción, por lo que se observan dos fases: una orgánica y otra acuosa. 

Sin embargo, también se ha observado la aparición de dos fases orgánicas debido a la 

producción de compuestos orgánicos con densidades inferiores y superiores que el agua. 

En el caso que se formen aceites ligeros, estos se separan en la parte superior del agua, 

mientras que la fase pesada continúa bajo la fase acuosa. Las dos fases orgánicas 

formadas se observan generalmente en los casos con diferentes grados de 

desoxigenación, dándose un alto grado de fraccionamiento de la alimentación.22 

En el caso de la eliminación completa de oxígeno de los compuestos oxigenados, 

la estequiometría predice un máximo de rendimiento de un 56-58%.84 Sin embargo, la 

desoxigenación completa rara vez se consigue debido al alto número de reacciones que 

tienen lugar. En su lugar, se forma un producto con oxígeno residual. En este sentido, un 

trabajo de Venderbosch y col22 describe la estequiometría de HDO como (incluyendo 

fase gaseosa): 

CH1.47O0.56 + 0.40H2O + 0.386H2 → 0.742CH1.47O0.11 + 0.192CH3.02O1.09 + 0.685H2O 

Donde el compuesto CH1.47O0.11 es de la fase orgánica y CH3.02O1.09 es el 

compuesto orgánico más ligero que se sitúa sobre la fase acuosa. En la fase orgánica 

resultante, la relación O/C es significativamente menor (0.11) que la proveniente del bio-

aceite (0.56). Sin embargo, en la fase acuosa se observa una mayor relación O/C (1.09) 

que en el bio-aceite. 

1.6.1 Condiciones que afectan la reacción de HDO 

 Respecto a las condiciones de reacción de HDO, se utiliza alta presión, en el rango 

de 7.5 a 30 MPa,42,87-90. Al trabajar a alta presión, se favorece la solubilidad del hidrógeno 

en el bio-aceite y por lo tanto una mayor disponibilidad de hidrógeno en la superficie del 
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catalizador. Esto aumenta la velocidad de reacción y disminuye aún más la coquización 

en el reactor.22,91 

Además, el tiempo de residencia juega un papel clave, pues a mayores tiempos 

de residencia mejor es el grado de desoxigenación obtenido.42 En un reactor de flujo 

continuo, Elliott y col.88 mostraron que el contenido de oxígeno de un bio-aceite mejorado 

disminuyó desde el 21% al 10% en peso al disminuir LHSV (velocidad espacial de líquido) 

de 0.70 h-1 a 0.25 h-1 con un catalizador de Pd/C y unas condiciones de reacción de 14 

MPa y 340°C. En general la LHSV debería ser del orden de 0.1-1.5 h-1.90 Este tiempo de 

permanencia es válido tanto para los reactores de flujo continuo como para operación 

intermitente, que por lo general se llevan a cabo en periodos de tiempo de 3-4.80,92,93  

Con relación a la temperatura de reacción, de forma generalizada, las reacciones 

de HDO se llevan a cabo a temperaturas entre 250-450 °C.22,94 Como la reacción es 

exotérmica y los cálculos de equilibrio predicen una conversión potencial completa de 

compuestos modelo a temperaturas por encima de 600 °C, parece que la elección de la 

temperatura de funcionamiento debe estar basada principalmente en aspectos cinéticos. 

El efecto de la temperatura fue investigado por Elliott y Hart88 con un catalizador de Pd/C 

en un reactor de lecho fijo a 140 bar. Se encontró que el rendimiento de aceite se redujo 

del 75% al 56% cuando se aumenta la temperatura desde 310 °C a 360 °C. Además, se 

observó un aumento en el rendimiento de los productos gaseosos por un factor de 3. El 

grado de desoxigenación se incrementó de un 65% a 310 °C a un 70% a 340 °C. Por 

encima de 340 °C el grado de desoxigenación no aumentó, en su lugar, se favorecieron 

las rutas de craqueo. Las observaciones de Elliot y col.88 se refieren a la reactividad de 

los diferentes grupos funcionales presentes en el biocombustible derivado de la 

biomasa.89,95 La Tabla 1 resume las energías de activación, las temperaturas requeridas 

para que una reacción tenga lugar y el consumo de hidrógeno para HDO de diferentes 

compuestos modelo sobre un catalizador Co-MoS2/Al2O3. 

Tabla 1. Energía de activación (EA), temperatura de reactividad (TRXN), y el consumo de hidrógeno 

para la desoxigenación de diferentes grupos funcionales o moléculas sobre un catalizador 

CoMoS2/Al2O3. Datos:95 

Molécula EA (kJ/mol) TRXN (°C) Consumo de H2 

Cetona 50 203 2H2/molécula 

Ácido carboxílico 109 283 3H2/molécula 

Metoxi-fenol 113 301 6H2/molécula 

4-Metil fenol 141 340 4H2/molécula 

2-Etil fenol 150 367 4H2/molécula 

Dibenzofurano 143 417 8H2/molécula 
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En este catalizador la energía de activación para la reacción de 

hidrodesoxigenación de cetonas es relativamente baja, por lo que estas moléculas 

pueden ser desoxigenadas a temperaturas cercanas a 200 °C. Sin embargo, para los 

enlaces más complejos o impedidos estéricamente por el oxígeno, como es el caso de 

los furanos o fenoles orto sustituidos, es necesaria una temperatura significativamente 

más alta para que la reacción proceda. Sobre esta base, la reactividad aparente de 

diferentes compuestos se ha resumido como:77 

alcohol > cetona > alquiléter > ácido carboxílico ≈ m-/p- fenol ≈ naftol > diariléter ≈ o- 

fenol ≈ alquilfurano > benzofurano > dibenzofurano 

Un aspecto importante de la reacción HDO es el consumo de hidrógeno. En un 

trabajo de Venderbosch y col.22 se investigó el consumo de hidrógeno necesario para 

producir biocombustible en función de la tasa de desoxigenación sobre un catalizador de 

Ru/C en un reactor de lecho fijo. El consumo de hidrógeno sufre un gran incremento a 

medida que aumenta el grado de hidrodesoxigenación de la biomasa. Los compuestos 

oxigenados altamente reactivos, como cetonas, se convierten fácilmente con bajo 

consumo de hidrógeno, pero una pequeña parte del oxígeno se une a los compuestos 

más estables. Así, las moléculas más complejas sufren una hidrogenación 

inicial/saturación de la molécula y, por lo tanto, el consumo de hidrógeno supera la 

predicción estequiométrica.77 El consumo de hidrógeno para HDO de una cetona es 

significativamente menor que para un furano. En general, esto significa que con el fin de 

alcanzar el 50% de hidrodesoxigenación (aprox. 25% en peso de oxígeno en el bio-

aceite) se necesitan 8 moles de H2 por kg de biocombustible producido. Por el contrario, 

la hidrodesoxigenación completa (y por consiguiente la saturación) tiene un consumo de 

hidrogeno de aproximadamente 25 mol H2/kg, es decir, tres veces más. 

El uso de hidrógeno para mejorar los bio-aceite tiene dos efectos con respecto al 

mecanismo de reacción: la eliminación de oxígeno y la saturación de los enlaces dobles. 

Esto se traduce en la disminución de la relación O/C y el aumento de la relación H/C, los 

cuales incrementan el poder calorífico (HV) del combustible. Mercader y col.87 

encontraron que el poder calorífico superior del producto final era aproximadamente 

proporcional al hidrógeno consumido en el proceso, con un aumento en el HV de 1 MJ/kg 

por cada mol/kg H2 consumido. En la Tabla 2 se resumen los intervalos ideales de trabajo 

de los distintos parámetros experimentales que influyen en la reacción de HDO. 

 

 

 



17 

 

Tabla 2. Parámetros de operación en la HDO de bio-aceite. 

Parámetros Intervalo de trabajo 

Presión (MPa) 7.5-30 MPa 

LHSV (h-1) 0.1 – 1.5  

Tiempo de reacción (h) 3-4  

Temperatura (°C) 250 – 450  

Consumo de H2 50% HDO: 8 moles H2/Kg  

biocombustible producido 

100% HDO: 25 moles H2/Kg 

biocombustible producido 

1.7 Hidrodesoxigenación de compuestos derivados de la lignina 

Principalmente, los compuestos oxigenados presentes en el bio-aceite pueden ser 

clasificados en varios grupos: ácidos, alcoholes, fenoles, azúcares, aldehídos, éteres, 

esteres, entre otros.75   

Desde un punto de vista termoquímico, entre estos grupos, la eliminación más 

difícil proviene de los grupos hidroxilo (-OH) y etérico (-OCH3) en el compuesto 

aromático. La reactividad de diferentes grupos funcionales sigue el orden creciente a 

continuación: aldehídos < cetonas < éter alifático < alcoholes alifáticos < ácidos 

carboxílicos < éteres fenólicos < fenoles < difenil éter < dibenzofurano. 

Consecuentemente, la HDO de aldehídos y cetonas procede a baja temperatura (<200 

°C), mientras que la de los éteres fenólicos y fenoles puede llevarse a cabo a 

temperaturas altas >300 °C.  

En vista de la complejidad del bioaceite, el diseño de catalizadores debe estar 

enfocado en la HDO de los compuestos más representativos, en el sentido de los 

compuestos más refractarios (fenol y substituidos de fenol) así como aquellos 

compuestos que tienden a formarse de mayor peso molecular (aldehídos, cetonas, 

guayacoles, siringoles, catecoles). 

Generalmente, para la HDO de compuestos derivados de la lignina, se han 

propuesto moléculas modelo aromáticas mono- y multi-oxigenadas.  Una cantidad 

considerable de publicaciones han estudiado la hidrodesoxigenación de moléculas 

modelos representativas del bio-aceite que permiten alcanzar la información necesaria 

para predecir el funcionamiento global de los catalizadores en el proceso de HDO del 

bio-aceite.55 La elección de la molécula modelo, de la naturaleza del catalizador, y de las 
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condiciones de reacciones dependen de las funcionalidades de los compuestos 

presentes en el bio-aceite. 

En la categoría de moléculas mono-funcionales se pueden encontrar el fenol, 

anisol y acido benzoico mientras que moléculas multi-oxigenados son el guayacol, 

veratrol y catecol. Así mismo, se ha abordado el estudio de sus versiones metiladas, por 

ej, o-cresol, 4-metil anisol, 2-metilguayacol, 2-propilfenol, etc.  

Además del efecto de las funcionalidades presentes en el bio-aceite en el 

desempeño de la HDO, diversos parámetros de reacción afectan la eficiencia del 

proceso, que incluyen el tipo de reactor, las propiedades del catalizador, temperatura, 

presión de hidrogeno, tiempo de reacción (Time on stream, TOS), velocidades espaciales 

en peso por hora (weight hourly space velocities, WHSV), entre otras. Entre éstas, el 

catalizador siempre juega el papel central del proceso de HDO, por ello, el diseño del 

catalizador es el principal tema de investigación a abordar dado su rol imperativo en el 

mecanismo de reacción y la eficiencia global del proceso de HDO.  

1.8 Hidrodesoxigenación de moléculas modelo  

1.8.1 Hidrodesoxigenación de fenol  

 Cantidades considerables de fenoles y substituidos de fenol se han encontrado 

en el bio-aceite, 10-20 % en peso, especialmente aquellos derivados de la lignina como 

el principal componente en la biomasa lignocelulósica. El fenol, por su estructura simple 

y baja reactividad, ha sido extensamente estudiado como molécula modelo en el proceso 

de HDO. El objetivo es estudiar el efecto de las diferentes propiedades de los 

catalizadores en amplio rango de temperatura y presión. El grupo funcional hidroxilo (-

OH) es el único grupo que contiene oxígeno en el fenol. La principal ruta es el 

rompimiento del enlace Caromático-OH en el proceso de desoxigenación. Debido a la alta 

energía de disociación del enlace Caromático -OH (468 kJ/mol),96 la remoción del átomo 

oxígeno del grupo hidroxilo es muy difícil, por lo cual es necesario realizar condiciones 

severas de operación.61,97 Principalmente, el rompimiento del enlace Caromatic-OH ocurre 

por reacciones de hidrodesoxigenación. La hidrodesoxigenación del fenol se lleva a cabo 

por medio de dos rutas paralelas. La primera ruta es la desoxigenación directa (DDO) en 

presencia de H2 para producir benceno como producto aromático.  La segunda ruta 

implica la hidrogenación del anillo aromático (HYD) para producir ciclohexenol, un 

intermediario inestable que se tautomeriza a ciclohexanona que después se hidrogena a 

ciclohexanol. Subsecuentemente, el ciclohexanol se deshidrata para formar ciclohexeno 

y finalmente se hidrogena hacia el compuesto alifático cíclico, ciclohexano. 

Adicionalmente, la presencia de los sitios ácidos de naturaleza fuerte, pueden promover 

rutas de isomerización, craqueo y condensación, dando a la formación de 
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metilciclopentano, isómeros de hexano y biciclos, respectivamente.62,63,98,99 En el 

esquema 1 se muestra las principales rutas de reacción en la hidrodesoxigenación de 

fenol. 

 

Esquema 1. Rutas de reacción en la HDO de fenol. 

1.8.2 Hidrodesoxigenación de anisol 

El anisol, con un grupo metoxi, es otro compuesto fenólico estudiado para 

aproximar la HDO del bio-aceite. La información obtenida sobre su reactividad ayuda a 

entender el balance entre las rutas de desmetilación y desmetoxilación. La eliminación 

del oxígeno puede proceder por medio de tres rutas de reacción:55 (i) desmetilación del 

anisol a fenol seguido de una hidrogenólisis del enlace C-O o hidrogenación del anillo 

del fenol hacia benceno y ciclohexano, (ii) transalquilación del anisol para formar cresoles 

y xilenoles seguidos de la desoxigenación hacia tolueno o xilenos, (iii) hidrogenación del 

anisol a metoxiciclohexano y consecutiva desmetoxilación e hidrogenación para producir 

ciclohexano y metanol como subproducto. Debido a que el enlace Caromático-O es más 
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fuerte que el enlace CaromáticoO-CH3 en la molécula del anisol, la probabilidad del 

rompimiento directo del grupo metoxi es baja. En el sentido de producir combustibles de 

transporte con alto índice de octanaje, se ha buscado minimizar la perdida de carbón por 

medio de la ruta transalquilación. Los catalizadores bifuncionales, que consisten de una 

función ácida y una metálica, han demostrado ser activos y selectivos en la 

transalquilación del grupo metil seguido de la desoxigenación de compuestos oxigenados 

resultantes paraformar xilenos, tolueno, metilciclohexano o dimetilciclohexanos.8,156 En 

el esquema 2 se muestra las principales rutas de reacción en la hidrodesoxigenación de 

anisol.                                                 

 

Esquema 2. Rutas de reacción en la HDO de anisol. 

1.8.3 HDO de guayacol 

El guayacol es una de las moléculas modelos más atractivas para poder describir 

la HDO del bio-aceite, al disponer de dos funcionalidades de oxígeno: grupo funcional 

fenólico (-OH) y grupo funcional metoxi (-OCH3).62,63,64 En comparación con la HDO de 

fenol y anisol, el guayacol es de los principales precursores en la formación de coque65. 

Se han publicado varias rutas en la conversión del guayacol hacia una gran variedad de 

productos como fenol, catecol, benceno, ciclohexano, metilciclohexano, metil-sustituidos 

de fenol, entre otros. El enlace Caromático-OH del grupo hidroxilo es más fuerte que el 

enlace C-O del grupo metoxi, y ambas rupturas ocurren a condiciones estrictas de 
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operación (alta temperatura y presión de hidrógeno). En la HDO del guayacol, el grupo 

metoxi sigue dos rutas de reacción: (i) la desmetilación (DME) por medio de la ruptura 

del enlace C-O del grupo -OCH3 para la producción de catecol y metano (subproducto), 

(ii) la desmetoxilación directa para llevar a cabo la ruptura del enlace Caromático-O y formar 

fenol y metanol (subproducto)100,101. El oxígeno del grupo fenólico se elimina en forma 

análoga a la HDO del fenol, donde la remoción que ocurre en el guayacol producirá 

anisol. La HDO incompleta del guayacol produce compuestos con oxígeno como el 

catecol, fenol, y cresol102-104, los cuales no cuentan con las características específicas 

para sustituir a los combustibles fósiles. También, se ha evaluado un mecanismo 

diferente a la desoxigenación directa que incluye dos pasos secuenciales; hidrogenación 

del anillo aromático del guayacol para formar 2-metoxiciclohexanol seguido por una 

secuencia de desmetoxilación y deshidroxilación en conjunto con una hidrogenación 

adicional y formar ciclohexano. Los metales nobles hidrogenan el anillo aromático y los 

sitios ácidos del soporte catalizan la reacción de hidrogenólisis Califático-O (ver esquema 

3). Adicionalmente, en la HDO del guayacol ocurre la transferencia del grupo metil, que 

es promovida por los sitios ácidos fuertes por medio de las rutas desmetilación/metilación 

formando productos como catecol, metilcatecoles, metilguayacoles y veratrol, como 

primera etapa de alquilación (ver esquema 4). La HDO del catecol se lleva a cabo por 

medio rutas de reacción similares a la rutas de HDO del fenol y guayacol (ver esquema 

5) 

 

Esquema 3. Rutas secuenciales de hidrogenación-desoxigenación-hidrogenacion 

en la HDO de guayacol. 
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Esquema 4. Rutas de desoxigenación directa (DDO) y de transalquilación en la 

HDO de guayacol. 

 

Esquema 5. Rutas de reacción en la HDO de catecol. 

1.9 Catalizadores usados en reacciones HDO                                                             

 En la HDO catalítica de los compuestos derivados de la lignina, el compuesto 

oxigenado interacciona con los sitios activos presentes en la superficie de un catalizador, 

en donde el oxígeno se elimina como agua, metanol.2,66,105,106 Subproductos como óxidos 

de carbono y metano están relacionados con pérdidas de carbono. La selección del 

catalizador más adecuado es el principal objetivo en las investigaciones para un 

hidrotratamiento efectivo del bio-aceite. Varios estudios se han realizado para el 

desarrollo de catalizadores con alta actividad-estabilidad catalítica y alta selectividad 

hacia productos completamente desoxigenados107. En la actualidad, se han evaluado en 

la HDO catalizadores convencionales soportados y no soportados para la desulfuración, 

y catalizadores con base en metales de transición. También, como fase activa se han 

estudiado catalizadores del tipo carburo, nitruro, y fosfuro. Con la finalidad de aumentar 
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y preservar la actividad y selectividad se han buscado soportes diversos. Los soportes 

más usados en el proceso de HDO son carbón, Al2O3, zeolitas, SiO2-Al2O3, SiO2, ZrO2 y 

TiO2. A continuación, se describen algunos de los resultados más relevantes que se han 

reportado en la bibliografía. 

1.9.1 Sulfuros 

 Inicialmente, los catalizadores sulfurados, como los sulfuros de molibdeno y 

tungsteno dopados con cobalto o níquel, fueron propuestos como catalizadores de HDO. 

65,107 principalmente por su alta capacidad de adsorber hidrógeno y la habilidad de estos 

metales para activarlo.71 A nivel industrial, estos materiales son atractivos debido a su 

capacidad de remover azufre, nitrógeno, y oxígeno de las fuentes de petróleo. El diseño 

de los catalizadores para HDO está inspirado por la capacidad de los catalizadores para 

la hidrodesulfuración (HDS) para remover el azufre de compuestos en los combustibles 

derivados del petróleo.108 Los catalizadores convencionales para la HDO son los 

catalizadores con las fases sulfuro NiMo y CoMo soportadas en Al2O3.109 Este tipo de 

catalizadores lleva relativamente hacia altas selectividad en la formación de aromáticos 

en la HDO de compuestos fenólicos. La fase MoS2 contiene los sitios activos mientras 

que los metales Co o Ni actúan como promotores. El níquel o el cobalto poseen la 

capacidad de donar electrones hacia el Mo para debilitar el enlace metal-azufre, el cual 

está relacionado con la cantidad de azufre lábil en la fase activa.68 Además, la adición 

del promotor puede mejorar la movilidad del azufre, aumentando las vacantes de azufre 

que actúan como sitios activos para ambos procesos de HDS y HDO.  El oxígeno de la 

molécula se adsorbe sobre una vacante localizada en el borde de la lámina de MoS2, 

activando el compuesto. Las especies -SH también están presentes a lo largo del borde 

del catalizador ya que estos se generan a partir del H2 alimentado. Esto permite la 

donación de protón del azufre a la molécula adjunta, que forma un carbocatión, dando 

lugar a la ruptura directa del enlace C-O y formando el compuesto desoxigenado. El 

oxígeno se elimina después formando la molécula de agua. Para que el mecanismo 

funcione, es necesario que el oxígeno del grupo formado se adsorba sobre el metal y se 

elimine como agua. 

A pesar de que los catalizadores sulfurados presentan excelente capacidad para 

la HDO hacia la producción compuestos aromáticos, benceno, tolueno, xilenos, también 

presentan fuerte desactivación por deposición de coque, adsorción de los subproductos 

como agua y metanol, y una lixiviación progresiva del azufre de la fase activa. Para 

preservar la actividad de catalizadores CoMo y NiMo, es necesario co-alimentar 

compuestos azufrados (por ej. H2S) al sistema para regenerar los sitios de azufre. 

Inherentemente, los productos de la HDO son susceptibles a contaminarse por medio de 

la transferencia de azufre, mientras que el H2S puede bloquear la adsorción sobre los 
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sitios activos68,64. Senol y col.110,111 observaron que parte del azufre que se pierde de la 

fase activa da lugar a la formación de pequeñas cantidades de tioles y sulfuros durante 

la reacción de HDO, concluyendo que estos catalizadores contaminan el biocombustible 

con azufre. Así mismo, la alúmina ha mostrado ser un soporte ineficiente a causa del 

agua que se forma como subproducto de la HDO cambiando a una fase inactiva, 

boehmita (AlO(OH)).78 Además, la alta afinidad del carbón sobre la superficie de la 

alúmina y su fuerte acidez del tipo Lewis resulta en un incremento en la desactivación 

del catalizador,112 disminuyendo los rendimientos a los productos deseados y limitando 

a largo plazo el tiempo de vida de los catalizadores. Por lo tanto, es de suma importancia 

el desarrollo de catalizadores más estables con el objetivo de producir químicos de valor 

agregado y combustibles de transporte. 

 En este sentido, con el fin de preservar la actividad y selectividad en la HDO, se 

ha estudiado el efecto del soporte en los catalizadores convencionales. El carbón 

activado ha sido propuesto como una opción por ser hidrofóbico y evitar la desactivación 

por agua. En la HDO de guayacol usando catalizadores de CoMo/C, varios autores113-115 

reportaron una mínima formación de coque, conservando conversiones superiores al 70 

% en la hidrogenación de grupos carbonilos. El efecto de la fase activa se probó en 

catalizadores de NiW/C en la HDO de fenol a 1.5 MPa y 573 K, con mayor selectividad 

(⁓70 %) hacia la ruta de hidrogenación y conversiones del 95 %.116 También en este 

trabajo se concluyó que las causas por las cuales los catalizadores de carbón pueden 

desactivarse es la disminución de la dispersión de la fase activa y la formación de coque, 

siendo esta última la menos probable ya que no contiene la acidez de la alúmina que 

desactiva a los catalizadores. 

 Como una propuesta de soporte básico, Yang y col.,117 probaron CoMo/MgO en 

la HDO de fenol a 5 MPa y 623 K. En este estudio se concluyó que este catalizador lleva 

a cabo la HDO, y que a 723 K la adición de fósforo aumentó la actividad 3 veces respecto 

al CoMo/MgO. Además, evitó la formación de coque, debido a la basicidad del soporte 

con o sin fósforo. Igualmente, la reacción procede por ambas vías, siendo la 

hidrogenólisis del fenol la ruta dominante en un 30 % respecto a la hidrogenación, aunque 

sólo se favorece a temperaturas mayores de 623 K. A pesar de estos resultados, no han 

sido considerados debido a sus áreas superficiales bajas (< 60 m2/g). 

 Respecto a investigaciones en catalizadores CoMo/SiO2, estos presentaron 5 

veces menor actividad que catalizadores soportados en alúmina. El soporte SiO2, a 

menudo es usado por su carácter inerte (sitios ácidos débiles) y por tener una baja 

interacción con la fase sulfuro. No obstante, han sido considerados ya que han ayudado 

a entender la desactivación por formación de coque.65 El oxígeno de las moléculas 

modelo sólo interactuó mediante puentes de hidrógeno con el SiO2, mientras que en el 
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soporte de Al2O3 se encontraron especies de fenatos interactuando fuertemente con él. 

Se encontró que el fenol tiene un coeficiente de adsorción 7 veces mayor en la alúmina 

que en la sílice. Por lo tanto, se concluyó que esto daría lugar a menor producción de 

coque que en los soportados en alúmina.112,118,119 

 Otro óxidos interesantes para la HDO son la TiO2 y ZrO2 por su alta disponibilidad 

de sitios ácidos, oxofilicidad y mesoporosidad. Bui y col.120 compraron las actividades de 

CoMo soportado sobre TiO2, ZrO2 y Al2O3 en la HDO de guayacol, y reportaron que la 

zirconia fue 4 veces mayor en comparación con los otros soportes en conversión hacia 

hidrocarburos desoxigenados. Además, la ZrO2 resultó ser el doble de selectiva con 

respecto a la TiO2 y el triple de selectivo con respecto a la Al2O3 hacia las rutas de 

desmetoxilación y desoxigenación directa. El sistema CoMoS/TiO2, mostró velocidades 

relativamente bajas hacia la ruta de hidrogenación. Finalmente, la alta actividad y 

selectividad que observaron en el sistema ZrO2 puede deberse al resultado de un efecto 

combinado entre la fase CoMoS en una cercana interacción con el soporte el cual activa 

las moléculas oxigenadas.   

 En el trabajo de Loricera y col,121 estudiaron el mejoramiento del aceite de oliva 

en catalizadores sulfurados CoMo soportados sobre diferentes silicatos, SBA-15, SBA-

16, DMS-1 y HMS. En este estudio, mostraron que los catalizadores CoMo soportados 

en silicatos son 3 veces más activos (en contenido-O después de la HDO(%)                                    

x (mmol de metal)-1) que el catalizador comercial NiMo/Al2O3. La actividad de HDO de 

los catalizadores está fuertemente influenciada por la acidez del soporte en lugar del 

grado de sulfuración de las especies superficiales de cobalto. Además, todos los 

catalizadores mostraron ser estables y con una baja desactivación por formación de 

coque (1.5-2.4 % peso). La mayor selectividad (94.4% hacia parafinas) hacia 

compuestos libres de oxígeno lo presentó el soporte SBA-15, principalmente por su 

morfología. Estos autores establecieron que el soporte debe contener una cierta 

densidad de sitios ácidos (1.06-1.61 µmol/m2) para favorecer las reacciones de 

hidrogenación y desoxigenación hacia la formación de parafinas. 

1.9.2 Metales no nobles 

Como alternativa a los catalizadores convencionales, se ha estudiado el uso de 

catalizadores con base en metales de transición. Catalizadores de Ni soportado han sido 

ampliamente estudiados para la HDO de compuestos modelo de la lignina. Catalizadores 

basados en Ni son altamente activos para la hidrogenación de los anillos aromáticos, 

debido a la alta actividad de hidrogenación del Ni.111 El Ni tiene una electrofilicidad más 

baja relativa a otros metales de transición como el molibdeno (Mo) o cobalto (Co), por lo 

que es menos probable que supere la activación y la ruptura directa de los enlaces C = 



26 

 

O y C-O.122 Por lo tanto, los productos mayoritarios de las reacciones de HDO en 

catalizadores basados en Ni son ciclohexanos, en lugar de hidrocarburos aromáticos. 

Diversos parámetros como el tamaño de partícula metálica, morfología del soporte, tipo 

(acidez Lewis y Brønsted)  y fuerza de acidez del soporte pueden afectar las velocidades 

de reacción de desoxigenación directa, hidrogenación y la distribución de productos.  

Las reacciones de hidrogenación y desoxigenación del fenol sobre Ni/SiO2 

mostraron ser dependientes del tamaño de partícula del Ni. Los resultados mostraron 

que tamaños de partícula entre 5-20 nm favorecen la rutas de hidrogenación mientras 

que partículas < 5 nm favorecen la desoxigenación.123 El tipo de soporte también afecta 

las rutas de reacción en la HDO de fenol, se especula que en soportes de SiO2 el fenol 

se hidrogena como primera etapa para formar ciclohexanol seguido de una 

deshidroxilación para formar ciclohexano. En contraste, los sitios ácidos Lewis en la 

superficie de Ni/Al2O3 puede activar el enlace C-O, resultando en un rompimiento 

heterolítico para formar el intermediario benceno seguido de la producción de 

ciclohexano por medio de la hidrogenación.122 

 Yankovlev y col.124 investigaron catalizadores basados en níquel para la reacción 

de HDO de anisol en un reactor de lecho fijo a temperaturas en el rango de 250 a 400 °C 

y presiones en el intervalo de 5 a 20 bar. La actividad de estos catalizadores sigue el 

orden: Ni-Cu/CeO2> Ni-Cu/Al2O3> Ni/Al2O3 >> Ni/ZrO2> Ni-Cu/ZrO2. A partir de estos 

resultados se mostró que la fase Ni-Cu tiene un potencial para eliminar completamente 

el contenido de oxígeno de anisol por medio de una activación adicional de los 

compuestos oxigenados. En este sentido, Bykova y col.125 reportaron que los 

catalizadores de Ni-Cu soportados en SiO2 y en SiO2-ZrO2 exhiben una alta actividad 

para hidrodesoxigenación de guayacol debido a la formación de nanopartículas de Ni (< 

30 nm) que favorecen las rutas de desoxigenación directa seguido de la hidrogenación 

para producir en su mayoría ciclohexano, con selectividad alrededor de 65%.  

En el trabajo de Echeandía y col.116 se estudió el efecto de diferentes 

catalizadores de óxido de Ni-W soportados sobre carbón activo para la reacción de HDO 

de fenol. El efecto combinado entre el Ni y el W soportados en carbón disminuyó la 

desactivación del catalizador durante la reacción. Con el carbón activo se obtuvo una 

menor formación de coque del tipo poli-aromático sobre la superficie de los catalizadores 

que usando alúmina. 

Otro estudio sobre catalizadores basados en Ni, para la desoxigenación de 

bioaceite producido a partir de madera de pino, se llevó a cabo por Ardiyanti y col.110 Los 

resultados de este estudio en términos de actividad es el siguiente: NiCu/TiO2 > 

NiCu/Al2O3 > NiCu/CeO2-ZrO2 > NiCu/ZrO2 NiCu/TiO2. Este mismo grupo, estudió la 
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variación de la relación Ni/Cu sobre la alúmina en la HDO del bio-aceite, y reportaron el 

siguiente orden decreciente de la actividad catalítica: Ni/Cu (8.0) < Ni/Cu (2.02) < Ni/Cu 

(1.13) < Ni/Cu (0.55). El catalizador NiCu/TiO2, por su baja temperatura de reducibilidad 

entre 150-250 °C, mostró el mejor desempeño en términos de consumo de hidrógeno, 

estabilidad, y actividad catalítica; sin embargo, fue significativa la lixiviación del Ni (5.1% 

en peso) y Cu (2.3% en peso). La adición de Zn a Ni a estos soportes ha mostrado un 

efecto positivo en términos de dispersión de Ni127 y en rendimiento catalítico. 128-130 El 

uso de óxidos metálicos parcialmente reducidos también ha sido propuesto, siendo 

eficaces en la mejora de los bio-aceite.124,131,132 Así, la forma de óxido activa los grupos 

oxo y el metal reducido activa el hidrógeno. 

Sitthisa y Resasco126 estudiaron la reacción de HDO de furfural sobre 

catalizadores de Cu, Pd y Ni soportados sobre sílice. La distribución de productos esta 

fuertemente relacionada con la función metálica del catalizador. Una alta selectividad, 

98%, se obtuvo hacia alcohol furfurílico sobre el catalizador Cu/SiO2 con pequeñas 

cantidades de 2-metilfurano (2%), a 290 °C. En contraste con el catalizador con Cu, la 

conversión de furfural sobre el catalizador Pd/SiO2 formó principalmente furano (60%) 

por la ruta de descarbonilación en donde este compuesto se hidrogena para formar 

tetrahidrofurano, 20%. Finalmente, el catalizador Ni/SiO2 fue el único que mostró la 

formación de los productos por apertura del anillo, butanal, butanol y butano, en 

pequeñas cantidades 12%, 3%, 10%. La diferencia en la distribución de productos ha 

sido explicada en términos de una fuerte interacción del anillo furánico con la superficie 

del metal y del tipo de intermediario que se forma y es estabilizado sobre la superficie de 

cada metal.  

Un enfoque diferente de catalizadores de metales de transición para HDO fue 

publicado por Zhao y col.133-135 En estos estudios se observó que los fenoles podrían 

hidrogenarse mediante un sistema acuoso heterogéneo: catalizador metálico mezclado 

con un ácido mineral en una solución fenol/agua. En estos sistemas hidrogenados la 

desoxigenación puede llevarse a cabo por la extracción de agua con el ácido mineral, en 

este caso la donación procede del metal.134 Tanto Pd/C como Ni Raney (aleación Níquel- 

alúmina) resultaron efectivos cuando se combinaron con Nafion/SiO2 como ácido 

mineral.135 Sin embargo, este concepto se ha realizado solamente en reactor tipo batch. 

Además, la influencia del uso de altas concentraciones de fenol debería evaluarse para 

determinar el potencial del sistema. 

El uso combinado del soporte con acidez moderada, Lewis y Brønsted, en 

sistemas catalíticos de Ni/SiO2-Al2O3 fue estudiado por Shu y col. para la HDO de 

siringol.136 Estos catalizadores exhibieron conversiones completas y selectividades del 

97.8% hacia ciclohexano, siendo valores superiores que los catalizadores individuales 
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Ni/SiO2 (33.1%) y Ni/Al2O3 (19.8%). La alta área superficial (445.9 m2 g-1), alta dispersión 

del Ni (33.6%) y la alta densidad de sitios ácidos contribuyeron en un desempeño 

sobresaliente en la HDO para los soportes SiO2-Al2O3. Típicamente, al inicio de la 

reacción, las rutas preferenciales fueron la desmetoxilación y la deshidroxilación para 

producir benceno. Subsecuentemente, por medio de la hidrogenación del benceno se 

formó ciclohexano. No se observaron rutas secuenciales de hidrogenación-

deshidratación-deshidrogenación. La proximidad de los sitios ácidos con la alta 

dispersión de los sitios metálicos del sistema Ni/SiO2-Al2O3 llevo a la promoción efectiva 

de la ruta de desoxigenación. Por medio de pruebas catalíticas del catalizador reciclado 

(3 evaluaciones), se puede sugerir que es posible modular la actividad y selectividad por 

medio de la variación de las relaciones molares SiO2/Al2O3 sin comprometer la 

estabilidad del proceso de HDO . 

En este escenario, propiedades electrónicas, ácido-base y texturales del soporte 

tienen el mayor impacto en el diseño global del catalizador. Se han propuesto diferentes 

mecanismos de reacción para estos sistemas, indicando que los catalizadores deben ser 

bifuncionales. Un catalizador bifuncional se define como un catalizador el cual es capaz 

de desempeñar dos funciones en un solo paso. Por un lado, la necesaria activación de 

los compuestos oxigenados, que probablemente se podría lograr mediante un catión 

expuesto, a menudo asociada con el soporte del catalizador. Esto se debe combinar con 

la facilidad para la donación de hidrógeno a los compuestos oxigenados, que podría tener 

lugar en los metales de transición, ya que tienen potencial suficiente para activar el 

H2.124,137-139 De manera distintiva, ambas funciones pueden desarrollarse en el metal 

(fase activa) o por una función del metal y otra por el soporte. Comúnmente, los 

catalizadores bifuncionales contienen a los metales nobles y ácidos sólidos como Al2O3, 

zeolitas. SiO2-Al2O3, etc. 

1.9.3 Metales nobles 

El mecanismo de HDO sobre catalizadores basados en metales nobles 

soportados aún no está claro. Generalmente, estos metales muestran un alto desempeño 

en la disociación del hidrogeno molecular para favorecer las rutas de hidrogenación, pero 

la adsorción de los compuestos oxigenados puede tener lugar en el metal140-142 o en la 

interfase metal-soporte.140,143,144 Sin embargo, se ha demostrado que los metales nobles 

como Pt, Rh o Pd no favorecen las rupturas de los enlaces C-O, debido a que no 

presentan un fuerte enlace con el oxígeno en comparación con los metales no nobles 

como Ni, Fe, Cu. Por lo tanto, para llevar a cabo la desoxigenación de los compuestos 

derivados de la lignina, es necesario combinar los sitios de hidrogenación con los sitios 

que formen enlaces fuertes metal-oxígeno.  
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 Los metales nobles incluyendo Ru, Rh, Pd y Pt son catalizadores prometedores 

para el mejoramiento del bio-aceite; estos activan el hidrógeno, no se desactivan por la 

presencia de agua y son ampliamente usados en los procesos comerciales. En 

condiciones típicas de mejoramiento, se han remarcado las diferencias en las 

propiedades químicas catalíticas de varios metales nobles. 145 

 Sun y col. estudiaron la actividad de la HDO en catalizadores Pd/C, Pt/C y Ru/C 

para la HDO de guayacol en fase vapor.146 Concluyeron que estos catalizadores son 

poco activos para la HDO debido a la ruta principal de hidrogenación. A 250 °C, se 

promovió la ruptura del enlace C-O entre el anillo aromático y el grupo metoxi pero sin 

favorecer la ruptura del enlace más fuerte C-O del grupo hidroxilo del aromático, 

produciendo fenol como producto mayoritario. Chang y col.147 demostraron que aún en 

condiciones de reacción más drásticas, 350 °C y 39.5 atm, los catalizadores basados en 

metales nobles mostraron una actividad pobre en la remoción completa del oxígeno. Otro 

grupo de investigadores, Wildschut y col.105, también concluyeron que los sistemas Ru/C, 

Pd/C y Pt/C para la reacción de HDO de bio-aceite no son altamente activos ni selectivos 

en la desoxigenación. Gao y col. estudiaron también la HDO de guayacol en 

catalizadores basado en metales nobles, Pt/C, Pd/C, Rh/C y Ru/C; el catalizador Pt/C 

mostró la mayor actividad de desoxigenación y estabilidad a una temperatura óptima de 

300 °C. Sin embargo, no se reportó la presencia de desoxigenación completa del 

guayacol en donde el producto mayoritario fue el fenol y la ciclopentanona. La causa de 

desactivación por la formación de coque se derivó de la deposición de productos 

poliaromáticos en la superficie del catalizador a partir de la reacciones de condensación 

en serie de los anillos aromáticos (bifenilos, naftalenos). 

 En este sentido, se han propuestos soportes con propiedades ácidas y básicas 

para mejorar los rendimientos en la desoxigenación de compuestos fenólicos. Primero, 

por medio de la hidrogenación, en el metal noble, los enlaces Caromático-O del compuesto 

fenólico se debilitan y después por medio de sitios ácidos tipo Brønsted se lleva a cabo 

la deshidratación para una directa ruptura del enlace Califático-O. Esta propiedad se lleva 

acabo generalmente en soportes óxidos.  

 De manera similar, pueden ser utilizadas partículas bimetálicas para eliminar la 

necesidad de usar soportes ácidos, por medio de la adición de sitios oxofílicos que 

catalizan la deshidratación. Por ejemplo, el Fe puede ser usado para promover la 

desoxigenación en catalizadores de Pd tanto por deposición del Pd sobre el Fe2O3 como 

generando partículas PdFe soportadas sobre carbón.146,148 En otros sistemas, el uso de 

soportes ácidos como la alúmina aún es necesario para llevar cabo las rutas de 

deshidratación. Do y col. aumentaron la actividad de hidrogenación de partículas 
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bimetálicas PtCo y PtNi para incrementar la ruta de desoxigenación a través de la ruta 

secuencial de hidrogenación-deshidratación.149 

 En otro trabajo de Do y col.150, se estudió la HDO del m-cresol sobre Pt/Al2O3 en 

fase vapor. Ellos encontraron que se requiere un mecanismo bifuncional, que involucró 

la ruta de hidrogenación para formar los alcoholes intermediarios con una consecutiva 

deshidratación por medio de la acidez de la alúmina. Se propuso que, primero, ocurre la 

saturación del anillo para producir el alcohol intermediario parcial o completamente 

hidrogenado. En la superficie de Pt/Al2O3 el alcohol parcialmente hidrogenado puede ser 

desoxigenado sobre los sitios ácidos del soporte para formar tolueno. Esta hipótesis se 

comprobó por medio de la reacción de alcohol intermediario completamente hidrogenado 

(3-metilciclohexanol) sobre el soporte Al2O3, donde éste compuesto es deshidratado para 

formar los isómeros de metilciclohexeno. La velocidad de reacción de desoxigenación 

del intermediario fue mayor que la velocidad de reacción del m-cresol. Este resultado 

sugirió que la hidrogenación del anillo ocurre en los sitios de Pt siendo ésta la etapa 

limitante en la HDO. Esta propuesta se utilizó para explicar por qué se obtiene una mayor 

selectividad del Pt/Al2O3 hacia tolueno que a metilciclohexano, debido a que se requiere 

menos etapas para deshidratar el alcohol insaturado que para producir los alcanos 

saturados. También se denotó que este mecanismo requiere una proximidad cercana 

entre los sitios de hidrogenación y desoxigenación para prevenir una hidrogenación 

completa del compuesto relativamente inestable. También, a pesar de que la alúmina 

facilita la deshidratación del alcohol saturado, no se observó reacción cuando se 

alimentaba m-cresol; al menos se requiere una hidrogenación parcial para llevar a cabo 

la ruptura del enlace C-O. Para incrementar la actividad de HDO,151 se agregaron Ni y 

Co para formar catalizadores bimetálicos. Estos metales han mostrado incrementar la 

actividad de hidrogenación de los compuestos instaurados. Al incrementar la actividad 

de hidrogenación por medio de catalizadores bimetálicos también se incrementó la 

actividad de HDO, y la distribución de productos se desplazó hacia una mayor producción 

de metilciclohexano relativa a la cantidad formada de tolueno. Esto sugirió ser resultado 

de generar especies aluminato por medio de una interacción entre el metal y el soporte. 
149 

 El Pt-SiO2 también ha sido estudiado para comparar la acidez fuerte de la alúmina 

con un catalizador de acidez débil.150 Aunque ambos contienen sitios ácidos, la acidez 

Lewis y Brønsted es mayor en la alúmina que en la SiO2. 152,153 La baja acidez de Pt/SiO2 

resultó ser inefectiva en la deshidratación del 3-metilciclohexanol hacia el alcano. Un 

estudio cinético del Pt/SiO2 también permitió concluir que la deshidratación es el paso 

limitante del alcohol insaturado.154 El soporte SiO2 por sí mismo no mostró actividad del 

3-metilciclohexanol; en presencia de Pt, los sitios grupos débiles hidroxiles fueron 

capaces de deshidratar el alcohol parcialmente hidrogenado en las partículas de éste 
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mismo.150 Un estudio con otros metales nobles fue realizado por Teles y col. en la 

desoxigenación de fenol. En los catalizadores Pt/SiO2, Pd/SiO2, y Rh/SiO2, el fenol es 

principalmente tautomerizado seguido de la hidrogenación del aromático para producir 

ciclohexanona y ciclohexanol. En contraste, en el catalizador Ru/SiO2, el oxígeno del 

fenol se eliminó por medio de la deshidroxilación directa seguida de la hidrogenólisis 

(hidrocarburos C1-C5 y metano); esto demuestra la dependencia en las rutas de reacción 

en función del tipo de metal. En la HDO de p-metilguayacol, Bouxin y col,155 evaluaron 

catalizadores Rh/SiO2 y Pt/SiO2 a 300 °C. Investigaron la actividad, selectividad y 

desactivación de estos sistemas, en donde el catalizador Rh/SiO2 mostró la mejor 

estabilidad en estado estacionario y con una actividad constante. No obstante, se 

observó una mayor cantidad de coque con el catalizador Rh/SiO2 y ambos catalizadores 

mostraron evidencia de sinterizado. El catalizador con Pt mostró la mayor selectividad 

hacia 4-metilcatecol mientras que el catalizador con Rh fue más selectivo hacia la 

producción de cresoles. En todos los casos, no se observó una hidrodesoxigenación 

completa del metilguayacol a metilciclohexano. 

 Otro estudio de los efectos del soporte en presencia de metales nobles también 

concluyó que la acidez del soporte facilita la HDO de los compuestos fenólicos. Se 

estudiaron los catalizadores Pt, Rh, Pd, y Ru soportados en Al2O3, SiO2-Al2O3, y carbón 

tratado en ácido nítrico (NAC) en el mejoramiento del guayacol en fase líquida en un 

reactor batch.156 Los soportes mostraron tener un mayor efecto sobre la distribución de 

los productos que los metales nobles. El orden de acidez de los catalizadores en orden 

decreciente fue el siguiente: SiO2-Al2O3 > Al2O3 > NAC. El catalizador con menor acidez, 

soportado en NAC, mostró tener los rendimientos más altos hacia 2-metoxiciclohexanol, 

resultado de la hidrogenación del anillo sin ninguna ruptura de los enlaces C-O y, por 

ende, una baja actividad en la HDO.156 A lo largo de las diversas combinaciones de los 

metales y soportes, el catalizador Rh/SiO2-Al2O3 mostró el rendimiento más alto hacia 

ciclohexano. Además, los resultados mostraron que la HDO del guayacol ocurrió por 

medio de la combinación de la hidrogenación del anillo aromático sobre el metal entre 

58-108 °C, mientras que la desoxigenación de los oxigenados con los catalizadores 

metal/ácido ocurrió a partir de 250 °C. Por lo tanto, una vez más se propone que, para 

que la HDO se lleve a cabo, es necesario un catalizador bifuncional, planteando la 

necesidad de sitios ácidos para producir el compuesto desoxigenado en lugar de limitar 

la saturación del anillo oxigenado. 

 Además del mecanismo de hidrogenación-deshidratación en el proceso de HDO, 

se han observado rutas de desoxigenación directa sobre metales soportados. Esta ruta 

requiere una menor demanda de hidrógeno en el proceso de desoxigenación ya que no 

requiere etapas intermediarias de hidrogenación para remover el oxígeno del compuesto 

fenólico; en su lugar, el enlace Caromático-O se remueve directamente. Un ejemplo de la 
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DDO es el uso de metales nobles soportados sobre óxidos reducibles, en donde el 

hidrógeno es usado para generar vacantes de oxígeno.157 Éstas promueven la activación 

e hidrogenación del enlace C=O, produciendo compuestos aromáticos desoxigenados. 

La TiO2 y ZrO2 han sido ampliamente estudiados como soportes por la presencia de sitios 

oxofílicos. Los estudios han propuesto que la fuerte interacción entre los cationes de los 

soporte mixtos (Ti+4, Ti+3, Zr+4, Zr+3, formados durante el proceso de reducción) y el 

oxígeno del compuesto fenólico, promueven la ruptura del enlace C-O. 

El catalizador Ru/TiO2 ha mostrado catalizar la ruta de DDO del fenol hacia 

benceno por medio de un mecanismo bifuncional en la interfase entre el metal y el 

óxido.158,159 Aunque es difícil de lograr debido al fuerte enlace Caromático-O, los sitios 

bifuncionales en la interfase metal-ácido mostraron tener menores barreras energéticas 

que la hidrogenación. En partículas grandes, donde el área interfacial es más pequeña, 

se encontró que se favorece la hidrogenación del anillo, tal y como era de esperarse 

conforme a estudios previos de metales nobles.158 Este estudio mostró la importancia de 

un mejor entendimiento de la interfase metal-soporte, especialmente en óxidos metálicos 

reducibles como la TiO2 la cual puede actuar tanto como ácido como base. Resultados 

similares se han observado para Pt/TiO2. Mientras el catalizador Pt/C favoreció la 

hidrogenación del anillo, el catalizador Pt/TiO2 catalizó la tautomerización y la DDO. Este 

efecto combinado fue particularmente importante a temperaturas altas de 350 °C.  

 Otro estudio referente a óxidos reducibles se ha reportado para el soporte óxido 

ZrO2 en presencia de metales nobles. Además, la ZrO2 ha mostrado ser estable en 

presencia de agua, 160 la cual es un subproducto de la HDO y que se ha demostrado a 

ser un compuesto que influye en los procesos de desactivación, como en la alúmina. 

Gutiérrez y col.93 estudiaron el efecto de la temperatura, 100 °C y 300 °C, en 

catalizadores mono- y bi- metálicos soportados sobre ZrO2 en la HDO de guayacol. Los 

jetcatalizadores Rh y RhPt mostraron la mayor conversión de guayacol y selectividad 

hacia desoxigenados. A 100 °C, estos catalizadores mostraron un preferencia hacia la 

ruta de hidrogenación en conjunto con rutas de transferencia del grupo metil. Únicamente 

cuando la temperatura se elevó a 300 °C, empezó a ocurrir la desoxigenación del 

guayacol, alcanzando relaciones O/C cercanas a las reportadas en la gasolina y diesel. 

También, Lin y col.161 estudiaron la HDO de guayacol en este tipo de catalizadores, y 

reportaron que el catalizador Rh/ZrO2 fue el más efectivo en comparación con los otros 

metales nobles, produciendo mayoritariamente ciclohexano, a 400 °C. Ardiyanti y col,162 

exploraron el efecto de los metales nobles Pd, Pt y Rh (mono y bimetálicos) soportados 

sobre ZrO2 para la HDO de aceite de pirólisis. El catalizador Pd/ZrO2 mostró la mejor 

actividad de HDO seguida del catalizador Rh/ZrO2. El mejoramiento de bio-aceite con 

superiores propiedades como combustibles, se obtuvo por medio del catalizador 

Rh/ZrO2. Además, este catalizador mostró ser más estable al presentar menor cantidad 
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de coque residual (13.4% en peso) en comparación con los demás catalizadores Pd/ZrO2 

(20.5%), Pt/ZrO2 (23.3%). Los experimentos realizados sobre el catalizador Rh/ZrO2, en 

varios tiempos de reacción, mostraron dos vías de reacción paralelas: una ruta no 

deseada de re-polimerización y una ruta de hidrogenación. En general, los catalizadores 

basados en Rh han mostrado mejor desempeño que otros catalizadores basados en 

metales nobles. 

 Con base en los estudios mencionados anteriormente, el uso de metales nobles 

soportados en óxidos metálicos es una alternativa prometedora para el mejoramiento de 

bio-aceites hacia combustibles de transporte. El soporte debe ser activo hacia la 

adsorción de los compuestos oxigenados y favorecer la ruta de desoxigenación. Sin 

embargo, una de las desventajas de usar soportes óxidos, como TiO2, ZrO2, SiO2-Al2O3, 

SiO2, Al2O3 radica en la limitante de poder cambiar sus propiedades texturales, así como 

poder modular sus propiedades ácidas-básicas para obtener productos específicos. Esto 

limita la eficiencia del proceso de HDO. Otra desventaja en la producción de 

combustibles de transporte, gasolina, diesel o combustible de aviación, es que el uso de 

óxidos metálicos no favorece la producción de alcanos ramificados que permitan 

alcanzar los requerimientos internacionales en la calidad del combustible. Por lo tanto, 

es necesario acoplar las reacciones de isomerización, condensación y craqueo con la 

desoxigenación. El arreglo favorable de las cadenas de carbono es importante para 

mejorar el número de octano y el punto de destilación de la gasolina, así como el número 

de cetano, viscosidad, punto de nube y el punto de fusión para el diesel.  

1.9.4 Zeolitas  

 En estudios relativamente recientes se ha establecido que las zeolitas son una 

alternativa prometedora a los soportes óxidos para la reacción de hidrodesoxigenación 

de fenólicos ya que poseen un sistema regular de poros y sitios ácidos fuertes. El término 

zeolita se utiliza para denotar aluminosilicatos cristalinos microporosos (poros de menos 

de 2 nm de diámetro) de origen natural o sintético. Estructuralmente, las zeolitas son 

complejas y pueden considerarse polímeros inorgánicos cristalinos basados en una red 

tridimensional de tetraedros de SiO4 y AlO4 enlazados entre sí a través de los vértices de 

los oxígenos. Estas redes dan lugar a una serie de canales y cavidades de dimensiones 

moleculares. Además, como consecuencia de la sustitución isomórfica de una proporción 

de iones Si4+ por iones Al3+, se introduce una cierta carga negativa en la estructura que 

se compensa con protones (ácidos de Brønsted) u otro tipo de cationes (ácidos de Lewis) 

que se sitúan en el interior de los poros.163 

Aunque la aplicación de las zeolitas está a veces limitada por sus pequeñas 

aperturas de poro, son los catalizadores más ampliamente aplicados en la industria, 
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especialmente en el área del refinamiento del petróleo y en los procesos petroquímicos. 

La importancia de las zeolitas en diferentes procesos catalíticos se atribuye a sus 

propiedades singulares en comparación con otros materiales. Estas propiedades son: (i) 

alta superficie específica y capacidad de adsorción. (ii) Posibilidad de controlar sus 

propiedades de adsorción ajustando la hidrofobia o la hidrofilia de los materiales. (iii) 

Posibilidad de incorporar en la estructura zeolítica diferentes especies metálicas. (iv) Los 

tamaños de los canales y las cavidades se encuentran en el intervalo de dimensiones de 

muchas moléculas de interés (5-12 Å). (v) La especificidad de la estructura porosa hace 

que estos materiales puedan reconocer moléculas. El mayor éxito de las zeolitas se debe 

especialmente a la última propiedad señalada: la selectividad de forma (selectividad 

hacia el reactivo, hacia el producto y en el estado de transición). La selectividad de forma 

se define como la facilidad que disponen las moléculas huésped para acceder a los sitios 

ácidos, descrita en un ajuste coherente entre la cavidad/canal y el 

reactivo/producto/estados de transición. Su capacidad de acomodar únicamente 

moléculas de una forma particular y tamaño dentro de los poros de su estructura, ha 

conducido a estudiar estos materiales para los procesos de mejoramiento del bio-aceite. 

 Existe una gran variedad de soportes con las propiedades ácidas deseadas para 

llevar a cabo las reacciones de desoxigenación, complicando así la selección del soporte 

más adecuado en términos de alcanzar una actividad, selectividad y estabilidad. Dentro 

del punto de vista del uso de refinerías de la petroquímica ya existentes, los catalizadores 

basados en zeolitas tienen una aplicación industrial, como las zeolitas Y (FAU), ZSM-5 

(MFI), mordenita (MOR), β (BEA), MCM-22 (MWW), ZSM-5 (MFI), ZSM-22 (TON), y 

SAPO-34 (CHA). La razón más probable de su uso se debe por su única arquitectura 

porosa que puede brindar una combinación perfecta con los requerimientos de las 

reacciones específicas. En la tabla 3 se muestran las propiedades de las zeolitas más 

comunes que se utilizan en la desoxigenación de compuestos derivados de la biomasa 

lignocelulósica: 

Tabla 3. Propiedades fisicoquímicas de las zeolitas más comunes en la desoxigenación, 

a partir de la Asociación Internacional de las Zeolitas,164 (IZA) International Zeolite 

Association 

Zeolita Código 

IZA 

SiO2/Al2O3 Dimensión del 

poro 

Tamaño de 

anillo (A) 

Tamaño de                

poro (A) 

Espacio interno 

del poro (A)165 

Índice 

 CI166-171  

ZSM-23 MTT 160 1 10 4.5 x 5.2 6.19 10.6 

MCM-22 MWW 30 2 10 4.0 x 5.5 4.1 x 5.1 9.69 1.8 

SSZ-20 TON 90 1 10 4.6 x 5.7 5.71 6.9 

ZSM-5 MFI 30 3 10 5.1 x 5.5 5.3 x 5.6 6.36 6.9 

β BEA 38 3 12 6.6 x 6.7 5.6 x 5.6 6.68 0.6-2.0 

Y FAU 5.2 3 12 7.4 x 7.4 11.24 0.4 

Mordenita MOR 30 2 12 6.5 x 7.0 2.6 x 5.7 6.64 0.5 
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Diversos estudios han demostrado que los sitios ácidos de las zeolitas HY, Hβ, y 

HZSM-5 son capaces de remover oxígeno de los compuestos fenólicos.172 Para esto se 

requieren altas temperaturas (mayores a 300 °C) en ausencia de hidrógeno. Este 

proceso de mejoramiento (upgrading) del bio-aceite por medio del craqueo con zeolitas, 

está interrelacionado con el craqueo catalítico, fluid catalytic cracking (FFC). En el 

craqueo catalítico, ocurren diversas reacciones como descarboxilación, 

descarbonilación, hidrodesoxigenación, hidrocraqueo, polimerización e hidrogenación. 

La eliminación del oxígeno de los compuestos derivados de la celulosa y hemicelulosa 

procede mediante rutas de descarboxilación, descarbonilación y deshidratación. La 

eliminación del oxígeno de los compuestos derivados de la lignina, como fenol, anisol, y 

guayacol, se lleva a cabo por las rutas de desoxigenación directa mediante el mecanismo 

de deshidratación y desmetoxilación. La deshidratación produce agua como subproducto 

mientras que la desmetoxilación produce metanol.  Otra característica importante del uso 

de zeolitas es la presencia de la ruta de transalquilación, la cual posibilita minimizar las 

pérdidas de carbono permitiendo mejorar la calidad de los combustibles, favoreciendo 

compuestos como tolueno y xilenos. Además, en condiciones óptimas de temperatura, 

los sitios ácidos permiten llevar reacciones de condensación lo que permite producir 

combustible de transporte en un rango de índice de cetano o de grado combustible de 

aviación.   

En este contexto, el proceso de craqueo catalítico representa una ruta 

prometedora para co-alimentar compuestos derivados de la biomasa, siendo la FCC uno 

de los procesos más amplios y desarrollados de las refinerías. La FCC exhibe una gran 

flexibilidad para el procesamiento de una extensa variedad de hidrocarburos como 

materias primas. Previos estudios han investigado la influencia del co-procesamiento de 

aceites de pirólisis con alimentaciones típicas de la FCC.87,173,174 Estos estudios 

concluyeron que el co-procesamiento resulta en bajos rendimientos de gas seco y coque 

con respecto al procesamiento directo de los bio-aceites. El incremento en la formación 

de CO y CO2 como productos gaseosos, así como la disminución del oxígeno en las 

fracciones líquidas, indican la presencia en cierto grado de desoxigenación de los 

derivados de la biomasa. Así mismo, se observó una menor producción de hidrógeno 

que indica una transferencia más eficiente de hidrógeno entre los hidrocarburos y los 

oxigenados en comparación a las reacciones que sólo involucran a los hidrocarburos. 

Con respecto a la alta actividad que han mostrado las zeolitas para remover el 

oxígeno de los compuestos presentes en los bio-aceites hacia hidrocarburos75,79,175-182 

se han realizados diversos estudios sobre la HDO. Adjate y Bakhshi79 mostraron que 

zeolitas ácidas, HZSM-5 y HY, son eficientes en la desoxigenación del bio-aceite y 

moléculas modelos. Estos estudios mostraron que se obtienen altas conversiones para 

ácidos, ésteres, alcoholes y cetonas mientras que los éteres y fenoles mostraron tener 
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baja reactividad. Estos compuestos fenólicos provienen del fraccionamiento de la lignina, 

cresoles, guayacoles, vainillina y eugenol, los cuales contienen varias funcionalidades 

como grupos hidroxilo, metoxi y carbonilo. Estos han mostrado ser los compuestos más 

refractarios en el mejoramiento del bio-aceite, en comparación con otros compuestos 

oxigenados.75,79,176,178,179 Aunque es posible mejorar los rendimientos de productos 

desoxigenados, estos tienden a acelerar la desactivación a causa de una mayor 

formación de coque, así como por una fuerte adsorción sobre los sitios ácidos de las 

zeolitas. 183-186 

En varios estudios de reacciones de compuestos modelos sobre zeolitas, Graca 

y col.184,188,189 exploraron el efecto de los compuestos fenólicos en craqueo catalítico. En 

estos estudios, el fenol o guayacol fueron co-alimentados con n-heptano o 

metilciclohexano sobre zeolitas HY o HZSM-5, mostrándose una fuerte adsorción de las 

especies fenólicas a causa de una severa desactivación del catalizador por deposición 

de coque. Se observó también un ligero cambio en selectividades, principalmente por el 

incremento en la formación de coque por los fenoles en lugar de la interacción de los 

fenoles con los hidrocarburos de la alimentación. Un ligero mejoramiento en la 

producción de aromáticos en el rango de la gasolina resultó de la deshidratación y 

alquilación de fenol y guayacol. Se propuso que algunos hidrocarburos presentes en la 

mezcla pudieron haber llevado a cabo una transferencia de hidrógeno (catalytic transfer 

hydrogenation/hydrogenolysis, CTH) a los compuestos fenólicos, lo cual podría haber 

favorecido la desoxigenación de estas moléculas.188  

Resasco y col.185 estudiaron la conversión de m-cresol sobre HY y HZSM-5 en el 

rango de 400-600 °C. Es claro que, el m-cresol fue convertido en los sitios ácidos por 

medio de reacciones de isomerización, transalquilación, condensación, craqueo y 

transferencia de hidruro. La mayoría del m-cresol fue transformado a compuestos 

fenólicos consensados (Surface phenolic pool). 

Con base en el análisis anterior, se puede notar que las zeolitas por si solas 

pueden convertir los compuestos fenólicos hacia hidrocarburos dentro del rango de 

gasolina, pero con alta selectividad en la formación de coque. Una alternativa para 

mitigar dicha formación es operar a temperatura bajas (<300 ~C), además de que se 

permite mejorar la eficiencia del proceso de HDO al extender la vida útil del catalizador. 

No obstante, termodinámicamente, este tipo de reacciones se desfavorecen y no es 

posible llevar la desoxigenación de los compuestos derivados de la lignina. 
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1.9.5 Metal/Zeolita 

Cuando se usan temperaturas medias (150-250 °C), los sitios ácidos de las 

zeolitas (Brønsted y Lewis) no pueden promover el rompimiento de los enlaces Caromático-

OCH3 vía desmetoxilación (anisol 418 kJ mol-1, guayacol 423 kJ mol-1) ni el rompimiento 

del enlace Caromático-OH por deshidroxilación (fenol 444 kJ mol-1, guayacol 457 kJ mol-1) 

de los compuestos derivados de la lignina. En su lugar, los sitios ácidos prefieren 

promover la incisión del enlace CaromáticoO-CH3 (anisol 273 kJ mol-1, guayacol 243 kJ mol-

1) por la vía de desmetilación y la ruptura del enlace CaromáticoO-H por deshidrogenación 

(fenol 368 kJ/mol, guayacol 365 kJ/mol).191-193 Estas dos últimas rutas de reacción tienen 

las desventajas de que no llevan a cabo ninguna remoción del oxígeno. Además, 

producen catecol y metilcatecoles que causan una desactivación progresiva del 

catalizador a causa de una fuerte adsorción sobre los sitios ácidos. También, estos 

productos tienden a ser mejores precursores de coque que los reactivos como fenol, 

guayacol y anisol. Un enfoque prometedor para incrementar la velocidad de 

desmetoxilación y deshidroxilación, en relación con las reacciones competitivas de 

desmetilación y deshidrogenación, es reducir las energías de disociación de enlace de 

los enlaces Caromático-OH y Caromático-OCH3 en los anillos aromáticos de los compuestos 

fenólicos y etéricos por medio de una primera etapa de hidrogenación. Este método 

produce compuestos cíclicos alifáticos con menores energías de disociación para 

remover el oxígeno de los enlaces Ccíclico-OH (ciclohexanol 399 kJ mol-1) y Ccíclico-OCH3 

(metoxiciclohexano, 376 kJ mol-1).193 

En este sentido, catalizadores con metales nobles soportados sobre zeolitas han 

sido diseñados para reducir la desactivación de los catalizadores y aumentar la 

conversión y selectividad hacia productos desoxigenados a partir de compuestos 

aromáticos derivados de la lignina. 

 Metales nobles, como Pt, Pd, Ru, Rh, han sido ampliamente estudiados por sus 

excelentes propiedades catalíticas en la HDO de compuestos fenólicos. Generalmente, 

los catalizadores con base en metales nobles poseen mayor actividad de hidrogenación 

y estabilidad que los catalizadores con metales no nobles, aún a bajas concentraciones 

(1- 3 wt%). La tendencia de estos metales a saturar los hidrocarburos aromáticos podría 

producir compuestos que pueden ser empleados como combustibles de transporte, en 

el rango de la gasolina. Los metales nobles soportados sobre soportes ácidos son una 

alternativa efectiva de los catalizadores convencionales CoMo-Al2O3 en términos de una 

mayor actividad, selectividad y estabilidad a tiempo de largos de HDO. Específicamente, 

el tipo de metal define la selectividad hacia el hidrocarburo sobre los catalizadores de 

metales nobles soportados sobre zeolitas ácidas. La combinación de los sitios metálicos 

y ácidos en un solo material son nombrados catalizadores bifuncionales.  
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La densidad de sitios ácidos (No. Sitios ácidos/área superficial) determinada por 

la relación Si/Al define las rutas preferenciales en el mejoramiento de los compuestos 

fenólicos. Una alta densidad ácida promueve la reacción de desoxigenación; sin 

embargo, también acelera la velocidad de desactivación. La forma más efectiva de 

mantener la estabilidad del proceso es por medio de una relación óptima entre los sitios 

ácidos y los sitios metálicos.194 Una baja relación ácido/metal promueve las rutas de 

hidrogenación con una mínima cantidad de oxígeno eliminado. Durante la HDO de 

guayacol, una alta relación ácido/metal produce rutas indeseadas como la desmetilación 

promoviendo compuestos, como el catecol, que son altos precursores de coque, así 

como productos poliaromáticos de alto peso molecular derivados de rutas de 

condensación como alcoholes de naftaleno, antraceno y pireno.195 En el caso de los 

catalizadores bifuncionales metal noble/zeolita, el análisis profundo de la química de 

reacción permite seleccionar el tipo de metal a evaluar para favorecer la ruta de 

hidrogenación y el tipo de zeolita que promoverá la ruta de desoxigenación.  

 La elección del tipo de zeolita y el tipo de metal ha sido un gran tema de debate, 

ya sea por la escasez o abundancia de los metales de transición, así como la 

competencia de precios. La clave yace en la selección de las rutas de reacción para 

determinar la selectividad hacia hidrocarburos, como son la hidrogenación / 

deshidratación /hidrogenación, hidrogenación / reacciones ácidas catalizadas 

(alquilación, craqueo, transalquilación, e isomerización) / hidrogenación. 

1.9.5.1 Metal/HY 

 Los grupos hidroxi y metoxi son las principales funcionalidades presentes en el 

bio-aceite. Las dos principales aproximaciones para el refinamiento del bio-aceite son el 

hidrotratamiento y el mejoramiento con zeolitas, éste último siendo ampliamente 

estudiado. Los principales problemas en las refinerías para el mejoramiento de los 

líquidos derivados de la biomasa, es minimizar la perdida de carbón y el consumo de 

hidrógeno. De cierta manera, es ventajoso el cambiar de materias primas combustibles 

a partir de las fuentes del petróleo a fuentes renovables, desde la perspectiva de 

seguridad energética y protección ambiental. Otra característica importante de la zeolita 

HY radica en que ésta es la zeolita más utilizada en los catalizadores para la FFC, los 

cuales son constituidos por una mezcla de zeolita HY, SiO2-Al2O3 y Al2O3.183 La zeolita 

HY ha mostrado tener fuerza de acidez moderada, con respecto a otras zeolitas como la 

HZSM-5 Y HMOR, siendo posible mitigar la formación de coque y disminuir efectos de 

desactivación de coque a temperaturas medias. 

 Además del efecto acidez y de la fase metálica, otro factor importante en la 

selección de la zeolita es la porosidad inherente a su estructura que influye 



39 

 

significativamente en la selectividad de forma y en la dispersión del metal, al mismo 

tiempo que incrementan la actividad catalítica y la selectividad hacia hidrocarburos. 

Durante el mejoramiento de los compuestos fenólicos, el sobresaliente desempeño 

catalítico en actividad y selectividad hacia hidrocarburos lo ha presentado la zeolita tipo 

Y (Faujasita, 12 MR con supercajas, 0.74 nm x 0.74 nm). Este tipo de zeolita, presenta 

la mayor apertura de poro y la cavidad más grande en comparación con otras zeolitas 

como β (BEA: 12 MR sin supercajas, 0.66 nm × 0.67 nm & 0.56 nm × 0.56 nm) y ZSM-5 

(MFI: 10 MR, 0.51 nm × 0.55 nm & 0.53 nm × 0.56 nm), lo cual sugiere que cavidades y 

apertura de poro grandes proveen de espacio suficiente para que los reactivos accedan 

a los poros de la zeolitas y se acelere la difusión para reaccionar en la mayor cantidad 

de sitios activos, metal/ácido.     

Meng y col.8 estudiaron la conversión de anisol hacia compuestos metilados de 

fenol sobre zeolita tipo HY con diferentes relaciones Si/Al de 5, 15, 25 y 35. Demostraron 

que la cantidad y relaciones de sitios ácidos Brønsted y Lewis, y las propiedades 

texturales son parámetros cruciales que afectan el desempeño catalítico. Los sitios 

ácidos Brønsted y Lewis catalizaron de manera simultánea las reacciones de 

transalquilación. Estos resultados fueron relevantes ya que sugieren que zeolitas ricas 

en silicio tienen aplicaciones potenciales en evitar pérdidas de carbono y en las 

transformaciones de la lignina. 

 Runnebaum y col.196 reportaron que cuando se utiliza la zeolita HY como 

catalizador y compuestos derivados de la lignina como anisol, guayacol y eugenol, el 

rendimiento hacia hidrocarburos fue cero. Sin embargo, Hong y col.148 reportaron que el 

ciclohexano fue el producto predominante con una selectividad mayor a 60%, aún a baja 

conversión de fenol. Cuando la HDO del fenol se llevó a cabo en reactor de lecho fijo con 

un catalizador Pt-HY, la selectividad hacia ciclohexano incrementó de forma lineal con el 

aumento de la conversión de fenol. Cuando la conversión de fenol fue baja (13 %), el 

ciclohexanol y ciclohexano fueron los principales productos mientras que cantidades 

pequeñas de ciclohexeno (4.5%) y benceno (1.5%) también fueron observadas. La 

conversión hacia ciclohexanol disminuyó de forma drástica con el aumento de la 

conversión de fenol, especialmente cuando la conversión fue alrededor del 25%. Por otro 

lado, la selectividad hacia ciclohexanona incrementó bruscamente con el aumento de la 

conversión y la disminución de la selectividad de ciclohexanol. Esta tendencia es 

consistente con el decremento de la eficiencia de hidrogenación. Con el transcurso de la 

reacción, la selectividad hacia ciclohexanona también disminuyó. 

 El catalizador Pt-HY se ha considerado como un material eficiente para la 

hidrodesoxigenación y saturación del anillo aromático. Echeandia y col.197 encontraron 

que la mezcla mecánica HY-Al2O3 (20% HY), como soporte de catalizador a base de Pd, 



40 

 

fue benéfico para las reacciones de HDO. Las reacciones de HDO de fenol mostraron 

rendimientos similares hacia productos libres de oxígeno entre el catalizador Pd/20%HY- 

Al2O3 y catalizador sulfurado NiMo/Al2O3 bajo condiciones similares de reacción en un 

reactor de flujo continuo. La actividad máxima que se obtuvo para el catalizador Pd/20% 

HY-Al se debió al fenómeno de spillover de hidrógeno y la alta dispersión del Pd sobre 

la zeolita. La actividad disminuyó dramáticamente al disminuir la cantidad de Al2O3 en la 

mezcla desde Pd/20%HY-Al hasta Pd/HY, mientras que la desactivación aumentó al 

aumentar la cantidad de HY. Esto demostró que la alta acidez de la zeolita HY conlleva 

a una rápida desactivación. Por lo tanto, el desarrollo de catalizadores con base en metal 

soportado sobre la zeolita HY, puede aplicarse para transformar bio-aceites en 

combustibles de transporte libre de oxígeno, siempre y cuando se establezca un balance 

adecuado entre los sitios ácidos y metálicos.  

Shafaghat y col.198 mostraron la influencia en la densidad y fuerza de los sitios 

ácidos en la transformación de fenol, cresol y guayacol sobre un mezcla mecánica de 10 

% peso de Pd/C con zeolita HY. Las rutas principales para las zeolitas ácidas fueron las 

rutas de alquilación, desalquilación y deshidratación de alcoholes cíclicos. En la 

hidrogenación de fenol sobre 10%Pd/C-HY, los sitios ácidos Brønsted llevaron a cabo 

las reacciones de deshidratación de ciclohexanol para formar ciclohexano. Al agregarse 

un grupo metil (cresoles) o metoxi (guayacol) al fenol, las rutas de hidrogenación son 

completamente distintas. En esta investigación, se reportó que la posición del grupo metil 

afecta directamente la reacción de hidrogenación. En la conversión de o-cresol, se 

incrementó la selectividad hacia tolueno, mientras en el caso de hidrogenación de m-

cresol las zeolitas favorecieron la desalquilación y producción de fenol y disminuyó de la 

velocidad de hidrogenación. En la conversión de guayacol, la presencia del grupo metoxi, 

favoreció la formación de fenol por medio de la ruta de desmetoxilación. 

Lee y col.199 evaluaron el efecto de variar la relación molar SiO2/Al2O3 de la zeolita 

HY en catalizadores Pt-HY para HDO de guayacol. El producto mayoritario fue 

ciclohexano en todas las reacciones de HDO de guayacol, en donde el rendimiento hacia 

ciclohexano aumentó al disminuir la relación molar Si/Al. Los resultados sugieren que es 

necesario optimizar la proporción de sitios metálicos en relación con los sitios ácidos 

Brønsted para alcanzar una producción máxima de ciclohexano y compuestos cíclicos 

alquilados con alto índice de octano. También, bajo las mismas condiciones de reacción, 

realizaron una comparación en la HDO de guayacol entre las zeolitas HY y HZSM-5. El 

catalizador Pt-HY mostró mayor conversión y selectividad hacia ciclohexano que el 

catalizador Pt-HZSM-5, indicando que moléculas grandes como el guayacol no son 

accesibles a los poros de la HZSM-5. 
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1.9.5.2 Metal/Hβ 

 El uso de zeolita β se ha explorado debido a la presencia de sitios ácidos que 

favorecen la reacción de transalquilación, minimizando las pérdidas de carbono durante 

el mejoramiento del bio-aceite. 

 Zhu y col.200 evaluaron el catalizador Pt/Hβ en la hidrodesoxigenación de anisol. 

La HDO de anisol hacia benceno, tolueno y xileno únicamente se llevó a cabo en 

condiciones de 400 °C y presión atmosférica. Los sitios ácidos Brønsted de la zeolita Hβ 

fueron efectivos para catalizar las reacciones de transalquilación del grupo metil mientras 

que las partículas metálicas Pt promovieron la rutas de desmetilación, 

hidrodesoxigenación e hidrogenación. La presencia de Pt incrementó la velocidad de 

ruptura del enlace O-CH3, por lo que la tasa global de reacciones de transferencia de 

metilo catalizadas por el ácido de Brønsted se mejoró de forma sinérgica. Por ejemplo, 

después de la desmetilación y en ausencia de transalquilación, el anillo del fenol o de 

substituidos de fenol fue parcialmente hidrogenado sobre el Pt hacia substituidos de 2,4-

Ciclohexadien-1-ol seguido de una deshidratación en los sitios ácidos adyacentes, 

reformando el doble enlace, y por lo tanto, recuperando la aromaticidad produciendo 

benceno. La presencia de rutas de transalquilación, previo a la ruta de desoxigenación, 

produjo sustituidos de benceno como tolueno y xilenos. Mientras tanto, la estabilidad del 

catalizador se mejoró combinando el metal y la zeolita ácida, y la formación de coque 

también se disminuyó moderadamente.  

 Este mismo grupo de investigadores,201 a la mismas condiciones de reacción, 

evaluó la actividad de HDO del m-cresol en Pt/Hβ. A bajas conversiones, en los sitios 

ácidos Brønsted, la conversión de m-cresol mostró favorecer las rutas de isomerización 

mientras que en conversión de anisol la ruta preferencial fue la transalquilación. Esto 

demostró que la transalquilación a partir del grupo metoxi a otro anillo fenólico es más 

rápida que la transalquilación del grupo metil. La promoción de las rutas de 

transalquilación promovió la formación de compuestos como xilenoles y trimetilfenoles 

ocasionando que el grado de desoxigenación fuera menor en la conversión del anisol. 

Esto se debe a que las múltiples adiciones de grupos metilos puede ocasionar 

impedimentos estéricos y los compuestos multi-metilados no pueden adsorberse sobre 

los sitios activos. Este efecto también es magnificado cuando las reacciones toman lugar 

en espacios confinados, como son los microporos y cavidades de esta zeolita. 

 Foo y col,202 estudiaron la formación y evolución de las especies superficiales 

durante la HDO de anisol, m-cresol y guayacol sobre catalizadores Pt/Hβ y Hβ a 400 °C 

y presión atmosférica. La quimisorción del anisol y el m-cresol formaron especies fenato 

y cresolato en los sitios ácidos Lewis, mientras que para el guayacol la quimisorción fue 

más fuerte en donde se formaron especies superficiales bidentadas. Debido a los 
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impedimentos estéricos ocasionados por la posición de los grupos funcionales de los 

reactivos, el grado de desoxigenación se vio fuertemente afectado. Como consecuencia, 

el mayor grado de desoxigenación se obtuvo en las reacciones de anisol seguido por el 

m-cresol y el guayacol. para el catalizador Hβ, no se mostraron productos de 

desoxigenación. Todas las reacciones presentaron una pronunciada desactivación por 

formación de coque de especies poliaromáticas y grafito. Otra contribución a la 

desactivación se presentó por la formación de especies monoméricas fuertemente 

adsorbidas lo cual restringió los procesos de transporte dentro de los poros de la zeolita.  

 El uso de temperatura superiores a los 300 °C en las reacciones de HDO de los 

compuestos fenólicos, está relacionado en la producción de compuestos aromáticos 

como benceno tolueno y xileno que son de alto valor agregado en la industria 

petroquímica. Sin embargo, la producción de combustibles de trasporte debe estar 

orientada a la producción de compuestos en el rango de la gasolina, y esto se puede 

alcanzar a menores temperaturas de reacción. Lee y col.203 estudiaron la HDO de 

guayacol en diferentes catalizadores zeolíticos, Pt/HZSM-5, Pt/β-Mesoporosa, Pt/Hβ, 

Pt/MMZβ, Pt/Al-MCM-48 y  Pt/Si-MCM-48 a 250 °C. Dentro de los diferentes 

catalizadores, los catalizadores Pt/β-Mesoporosa y Pt/Hβ mostraron los poros más 

grandes y sitios ácidos más fuertes, lo cual permitió alcanzar conversiones altas, 

mayores al 90%. Además, el catalizador Pt/Hβ mostró mayor formación a compuestos 

de isómeros y metilados de ciclohexano, como son ciclohexano, metilciclopentano, 

metilciclohexano y 1,3-dimetilciclohexano. Por lo tanto, la fuerte acidez del catalizador 

Pt/Hβ promovió las rutas de transalquilación e isomerización dentro de los poros y 

cavidades de la zeolita. Este tipo de rutas permite obtener combustibles de transporte 

con mejor nivel de octano. A pesar de que la zeolita HZSM-5 contiene una mayor 

densidad de sitios ácidos y de mayor fuerza de acidez, este material mostró conversiones 

bajas (15 %) debido a que los poros (0.56 nm) son más pequeños que el diámetro 

molecular guayacol (0.66 nm). 

 Nie y col.204 realizaron un estudio comparativo entre catalizadores Hβ, Pt/SiO2 y 

Pt/Hβ para la HDO de guayacol, a 350 °C y presión atmosférica. Los sitios ácidos de la 

zeolita Hβ catalizaron las reacciones de transalquilación y deshidroxilación, produciendo 

como productos mayoritarios fenol, cresoles y xilenoles. Los sitios metálicos de Pt/SiO2 

catalizaron las rutas de desmetilación resultando el catecol como producto mayoritario, 

el cual puede ser desoxigenado hacia fenol seguido de fenol a benceno, o 

descarboxilado hacia ciclopentanona y después a butano. La combinación entre los sitios 

metálicos y ácidos en el catalizador Pt-Hβ incrementó las reacciones de transaquilación 

y desmetilación, con un mejor desempeño hacia la ruta de desoxigenación directa 

produciendo aromáticos como principales productos con un rendimiento total > 85%. La 



43 

 

actividad y selectividad de este catalizador mostró ser mayor con respecto a Hβ y Pt/SiO2 

debido al incremento de la hidrogenación de los precursores de coque como el catecol.  

  En resumen, se deben considerar dos aspectos en la elección del soporte para 

la reacción de HDO sobre catalizadores metal/zeolita. Por un lado, el soporte no debe de 

promover la formación de coque, lo que requiere una moderada fuerza de acidez y una 

baja densidad de sitios ácidos. No obstante, el soporte no debe comprometer la 

capacidad de activar los compuestos oxigenados. Por otro lado, la elección del tipo de 

metal es dependiente del tipo de compuesto fenólico y del producto deseado, así como 

de las condiciones de reacción en la HDO. Así mismo, la optimización de las propiedades 

metal/zeolita llevaría a desarrollar catalizadores efectivos para la hidrodesoxigenación 

de bio-aceite con abundantes compuestos fenólicos.  

1.10 Estabilidad catalítica 

El principal problema en las reacciones de HDO es la desactivación. Esto puede 

ocurrir por envenenamiento de los centros activos por especies oxigenadas o agua, 

sinterización del metal y deposición de coque.94 La extensión de estos fenómenos 

depende del catalizador, pero la deposición de coque parece ser un problema general y 

la vía principal de desactivación del catalizador.189 

El carbón se forma principalmente a través de la polimerización y reacciones de 

policondensación en la superficie catalítica, formando especies poliaromáticas. Esto 

tiene como consecuencia el bloqueo de los centros activos de los catalizadores.189 

Específicamente para el catalizador Co-MoS2/Al2O3, se ha demostrado que el coque se 

acumula rápidamente debido a la fuerte adsorción de especies poliaromáticas. Estas 

especies llenan el volumen de poros del catalizador durante la puesta en marcha del 

sistema. En un estudio de Fonseca y col.190 se puso de relieve que aproximadamente un 

tercio del volumen total de poros de un catalizador Co-MoS2/Al2O3 queda ocupado por el 

coque durante la etapa de deposición inicial de carbono; a partir de ese momento, se 

alcanza el estado estacionario en el que se limita la deposición de carbono adicional .189 

 La velocidad de reacción para formar coque está en gran medida controlada por 

la alimentación, aunado a que las condiciones del proceso también juegan un papel 

importante. Con respecto a la alimentación de hidrocarburos, los alquenos y aromáticos 

tienen una mayor afinidad para formar coque, debido a una interacción mucho más fuerte 

con la superficie catalítica que la que tienen los hidrocarburos saturados. Esta unión más 

fuerte a la superficie hace más probable que el hidrocarburo deposite coque. Para los 

hidrocarburos que contienen oxígeno se ha identificado que los compuestos con un 

átomo de carbono tienen mayor afinidad hacia la formación de coque por reacciones 

poliméricas en la superficie del catalizador.189
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En general, se observa un aumento del grado de formación de coque con el 

aumento de la acidez del catalizador influenciado por los sitios ácidos Lewis y Brønsted. 

La función principal de los sitios ácidos Lewis es la de unir las especies a la superficie 

del catalizador. Los sitios ácidos de Brønsted funcionan donando protones a los 

compuestos de relevancia, formando carbocationes que son los responsables de la 

coquización.189 Esto constituye un problema ya que también se requieren sitios ácidos 

en el mecanismo de HDO.  

Como se ha mencionado, la adición de metales nobles mitiga significativamente 

la desactivación por formación de coque en comparación con las reacciones de HDO de 

la zeolita. Sin embargo, para mejorar la estabilidad de los catalizadores metal/zeolita 

también deben considerarse los efectos de la porosidad de la zeolita. Diferentes zeolitas 

poseen diversas topologías en su estructura y porosidad, las cuales afectan directamente 

el tamaño de partícula y la dispersión del metal. Por un lado, sitios metálicos más 

accesibles y mayores capacidades de adsorción de los reactantes e intermediarios sobre 

sistemas de poro grandes, son principalmente los responsables en la hidrogenación de 

reactivos e intermediarios. Por otro lado, poros grandes atrapan más fácilmente 

moléculas de gran tamaño y forman depósitos de coque, lo cual produce largos 

compuestos fenólicos condensados causando que el poro se obstruya y se lleve a cabo 

una rápida desactivación.  

Con base en esto, el mejoramiento de la estabilidad catalítica de catalizadores 

bifuncionales metal/zeolita involucra diversos efectos, como la porosidad y acidez de las 

zeolitas, la dispersión de los sitios metálicos, el balance entre los sitios metálicos y 

ácidos, así como la ingeniería de reactores. 

1.11 Resumen 

 El mejoramiento del bio-aceite para producir combustibles de transporte y 

productos químicos requiere dos procesos: la eliminación de los átomos de oxígeno y el 

arreglo de los enlaces C-C. La remoción efectiva del oxígeno puede ser eficientemente 

promovida por la combinación entre los sitios metálicos y los sitios ácidos de la zeolitas, 

las cuales han sido ampliamente empleadas en los procesos industriales. Además, los 

sitios ácidos permitirán el arreglo de los enlaces C-C por la rutas de isomerización para 

mejorar la calidad de la gasolina y rutas de condensación para mejorar la calidad del 

diesel. El principal objetivo ha sido desarrollar el proceso en una sola etapa con ambas 

funciones. Para ello, los catalizadores bifuncionales metal/zeolita han sido diseñados en 

función del mejoramiento de los bio-aceite hacia combustibles de transporte. Las 

propiedades de los metales y el tipo de zeolita tienen un efecto global en la rutas de 

reacción durante el mejoramiento del bio-aceite. Aún más importante, la interacción entre 
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los sitios metálicos y los sitios ácidos, la cual es la clave en la selectividad hacia los 

productos deseados. Por lo tanto, debe darse un enfoque preciso en el diseño detallado 

de los sitios metálicos y los sitios ácidos. Además, en la aplicación teórica y práctica, 

existen diversos aspectos que afectan el proceso de mejoramiento que deben ser 

considerados.  

 En resumen, los estudios en el mejoramiento aún se encuentran en la etapa de 

desarrollo. Varios esfuerzos debieran enfocarse en una serie de factores antes de que el 

proceso de mejoramiento pudiera ser usado en aplicaciones industriales. Los retos 

incluyen lo siguiente: 

Selección del metal y la zeolita 

 La selección del metal y la zeolita debe estar enfocado tanto en la conversión 

como en la distribución de los productos. En general, el incremento en la capacidad de 

hidrogenación y en la acidez, especialmente Brønsted, favorecerá el mejoramiento global 

del bio-aceite a temperaturas bajas. También, la selección del metal es la etapa 

determinante en la formación del producto final. Metales como Ru, Cu y Fe favorecen la 

formación de productos vía desoxigenación directa como benceno, tolueno y xileno. 

Metales como Rh, Pd y Pt favorecen las rutas de hidrogenación-deshidratación-

hidrogenación y formación de los compuestos alifáticos libres de oxígeno. Así mismo, la 

selección de la zeolita tendrá un efecto en la distribución de producto por medio del 

arreglo del enlace C-C siendo las zeolitas Y y β las principales para la producción de 

gasolina de alto índice de octanaje. Además, este tipo de zeolitas permitirá llevar a cabo 

rutas de condensación para obtener combustible en el rango de diesel. 

Red de reacción compleja 

 El mejoramiento del bio-aceite sobre catalizadores bifuncionales metal/zeolita 

sigue una red de reacción compleja, que consiste en la hidrogenación catalizada por el 

metal del anillo aromático, -COOH, -CHO, C=C, y la deshidratación, isomerización, 

craqueo, condensación catalizadas por el sitio ácido. Ambas reacciones se incluyen 

consecutivas y en paralelo. El mejoramiento de una simple función en catalizadores 

bifuncionales metal/zeolita podría simultáneamente llevar a un cambio en la selectividad 

hacia diferentes rutas de reacción, termodinámicamente y cinéticamente. Por ejemplo, el 

mejoramiento de la acidez podría favorecer las rutas de deshidratación, craqueo e 

isomerización. Por lo tanto, la red de reacción exhibe efectos de sinergia y su 

investigación se vuelve más compleja, requiriendo un diseño más metódico y cuidadoso 

de los experimentos.  
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Estabilidad 

 Durante el proceso de mejoramiento, la estabilidad de los catalizadores 

bifuncionales metal/zeolita es el principal factor en el proceso de HDO en relación con 

alta actividad de desoxigenación y resistencia hacia la deposición de carbón. El tipo y 

cantidad de metal, la dispersión y el estado químico del metal sobre las zeolitas, la 

cantidad, tipo y fuerza de sitios ácidos deben ser balanceadas óptimamente para 

alcanzar una alta y estable actividad. Por lo tanto, es recomendable una síntesis 

adecuada de los catalizadores bifuncionales metal/zeolita con sitios activos que sean 

accesibles para los reactivos durante el mejoramiento del bio-aceite.  

 Con todo lo expuesto con anterioridad, esta Tesis se centra en la síntesis de 

catalizadores basados en Rh soportado en zeolita HY y Hβ ricas en silicio (Si/Al > 10) 

con el fin de obtener sistemas catalíticos activos para la hidrodesoxigenación de 

compuestos oxigenados provenientes de la lignina, como son fenol, anisol y guayacol. 
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La investigación desarrollada en el curso de la Tesis doctoral comprende el trabajo 

a lo largo de los últimos años en el Grupo de Catálisis Ambiental e Ingeniería de Reacción 

del Departamento de Ingeniería de Procesos e Hidráulica de la Universidad Autónoma 

Metropolitana Unidad Iztapalapa dentro de un programa de trabajo relacionado con la 

producción de combustibles renovables y enfocado en la eliminación de oxígeno de 

compuestos oxigenados en presencia de catalizadores heterogéneos.  

Hipótesis 

La incorporación de Rodio por medio del intercambio iónico sobre zeolitas HY y 

HBeta ricas en silicio (Si/Al>10) permitirá obtener catalizadores bifuncionales activos, 

estables y selectivos en la hidrodeoxigenación de compuestos derivados de la lignina 

como fenol, anisol y guayacol. La presencia de sitios activos de acidez media y de 

carácter metálico, en este tipo de catalizadores de Rh soportado sobre zeolitas, permitirá 

llevar a cabo las rutas de hidrogenación-desoxigenación a temperaturas bajas de 

reacción, <250 °C.  

2. Objetivos 

2.1 Objetivo General 

Investigar las propiedades bifuncionales de los catalizadores de Rh depositado (0.7-

1.1 % en peso) por intercambio iónico en zeolitas ricas en silicio HY (Si/Al=15) y Hβ 

(Si/Al=12.5) en las reacciones de hidrodeoxigenación de fenol, anisol y guayacol. 

2.2 Objetivos particulares 

 Elucidar el efecto de la incorporación del metal sobre las propiedades 

estructurales y ácidas de la zeolita. 

 

 Estudiar los efectos de la carga en % peso de Rh (0.7-1.1 %) en los catalizadores 

soportados sobre zeolitas HY y Hβ. 
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 Estudiar los efectos de la temperatura de reacción, 150-250 °C, sobre la 

conversión, estabilidad y selectividad hacia compuestos desoxigenados alifáticos; 

metilciclopentano, ciclohexano y metilciclohexano. 

 

 Investigar las diferencias entre las propiedades fisicoquímicas entre los 

catalizadores Rh-HY y Rh-Hβ sobre la actividad, estabilidad y selectividad en las 

reacciones de hidrodeoxigenación. 

Dado que el objetivo principal perseguido en esta Tesis fue la evaluación de la 

actividad, estabilidad y selectividad de los distintos sistemas catalíticos, no se realizó 

ningún estudio cinético de las reacciones de desoxigenación estudiadas. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



56 

 

 

 

 

 

 

Capítulo III 
 
 

Materiales y 

Métodos 
 

 

 

 

 

 

 



57 

 

3. Materiales y Métodos 

En este capítulo se describen los fundamentos y procedimientos experimentales 

de las técnicas de caracterización empleadas en la Tesis Doctoral. De igual modo, se 

detalla el equipo de reacción y la metodología utilizada para la síntesis de los 

catalizadores y las medidas de actividad catalítica y el análisis de los productos de 

reacción de hidrodesoxigenación (HDO) de diferentes moléculas modelo. 

3.1 Materiales  

3.1.1 Gases 

Los gases empleados tanto en los análisis fisicoquímicos como en las medidas de 

actividad catalítica fueron suministrados por la compañía Praxair. Todos los gases fueron 

adquiridos de ultra alta pureza, 99.999%. Los tipos, características y usos de dichos 

gases se encuentran resumidos en la Tabla 1. 

Tabla 1. Tipo de gas usado y su aplicación. 

Gas Usado en 

H2 
Cromatografía. Agente reductor, 

reactivo en medidas de actividad 

5% H2 balance en Ar TPR 

Aire extra seco Cromatografía, agente oxidante 

He TPR, TPD-NH3 

N2 Cromatografía 

10% NH3 balance en He TPD/NH3 

10% O2 balance en He TPO 

3.1.2 Líquidos  

Para la preparación de catalizadores mediante intercambio iónico, de los soportes 

con la sal precursora de Rh, se utilizó agua desionizada con conductancia máxima de 

2.0x10-6 ohm-1 cm-1. Para las medidas de actividad HDO, los disolventes utilizados fueron 

hexadecano (Sigma Aldrich, 99%) y dodecano (Sigma Aldrich, 99%), usados sin previa 

purificación. La calibración cromatográfica de los reactivos y productos de reacción de 

HDO se realizó con patrones de pureza superior al 98% obtenidos por Sigma-Aldrich.  

Como compuestos modelo se utilizaron: Anisol, Fenol y Guayacol. Como productos 

existe una gran variedad compuestos posibles, por mencionar algunos tenemos; 

Benceno, Ciclohexanol, Ciclohexano, Ciclohexeno, Tolueno, o-Xilenol, Naftaleno, 

Metilciclopentano, 3-metilciclohexano, veratrol, Cresol, biciclohexil, entre otros. 
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3.1.3 Soportes y sal precursora de Rh 

Los soportes tipo zeolita HY (CBV720), NH4-β (CP814C*), se obtuvieron de 

Zeolyst International, Inc. Las características que reporta el proveedor de cada zeolita se 

muestran en la tabla 2: 

Tabla 2. Propiedades reportadas por Zeolyst de las zeolitas HY y NH4-β. 

Zeolita 
SiO2/Al2O3 relación 

molar 
Catión 

Na2O % 

en peso 

Área superficial 

(m2/g) 

Y 30 H+ 0.03 780 

β 25 NH4
+ 0.05 680 

La sal de Rh que se utilizó fue [Rh(NH3)5Cl]Cl2 . 

3.2 Preparación de catalizadores 

Los parámetros de preparación, como: a) procedimiento de intercambio iónico, b) 

contenido en % peso del metal, c) rampa de calentamiento y temperatura de calcinación, 

d) rampa de calentamiento y temperatura de activación, influyen en la estructura, 

morfología y estado químico de las especies activas formadas en los catalizadores 

soportados de hidrotratamiento. El conocimiento detallado de los efectos que estos 

parámetros tienen sobre la estructura del catalizador es importante para el 

establecimiento de las condiciones óptimas de preparación. 

En la bibliografía hay revisiones en las que se describen con cierto detalle los 

métodos de preparación de los catalizadores de hidrotratamiento1-3. Entre ellos, los 

métodos de impregnación e intercambio iónico para zeolitas4 son los más ampliamente 

utilizados en la preparación de los catalizadores de hidrotratamiento. El método de 

intercambio iónico, en el caso de las zeolitas, es el más empleado debido a que permite 

una mayor interacción más selectiva entre el complejo metálico y la superficie del 

soporte. 

El intercambio iónico consiste básicamente en poner en contacto el soporte y la 

solución diluida de la sal de Rh, con una vigorosa agitación.  Las principales variables 

que afectan al proceso de intercambio iónico son: (i) concentración del soluto, (ii) el pH 

de la solución de intercambio y (iii) la temperatura a la que se realiza el intercambio, que 

afecta a la solubilidad del precursor y la formación de ciertos complejos químicos del 

metal. Un control apropiado de las condiciones de operación durante el intercambio 
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iónico; lavado, secado, calcinación y activación (reducción) determina el perfil de 

composición en el catalizador final5. 

3.2.1 Tratamiento de las zeolitas 

Con el fin de obtener el soporte de zeolita en estado ácido, se realizó un 

tratamiento térmico en flujo de aire extra seco; en este proceso los iones ammonio fueron 

convertidos hacia protones6-7, sitios ácidos Brønsted, 2NH4
+ + 3/2O2 = N2 + 3H2O + 2H+. 

La temperatura de calcinación (Tcal) para cada tipo de zeolita se determinó por 

gravimetría. Estas temperaturas fueron 410 y 500 °C para las zeolitas HY y NH4-β, 

respectivamente. En el proceso de calcinación se utilizó flujo de aire entre 100-120 

ml/min, se calentó a 2 °C/min desde temperatura ambiente (Tamb) hasta 120 °C para 

eliminar la mayor cantidad de agua (Tsec), y se mantuvo la temperatura por 1 h. Posterior 

al secado, se continuo el calentamiento con una rampa de 3°C/min hasta la Tcal durante 

0.1 g/h. 

3.2.2 Rh soportado en zeolita 

Subsecuente a la activación de la acidez en el soporte, el rodio se incorporó en la 

zeolita por vía el método de intercambio iónico en solución del precursor [Rh(NH3)5Cl]Cl2 

(Strem Chemical, Inc). Para minimizar los efectos de hidrólisis y maximizar la selectividad 

de adsorción, los intercambios iónicos se llevaron a cabo 3 g de zeolita/litro de solución8.  

Bajo estas condiciones, el complejo de Rh alcanzó un máximo de intercambio y además 

se minimizó la presencia de iones libres Cl-. El equilibrio entre especies [Rh(NH3)5Cl]+2 y 

[Rh(NH3)5H2O]+3 se desplaza hacia el complejo [Rh(NH3)5H2O]+3.9,10  

A partir de la sal se prepararon soluciones a las concentraciones de Rh para 

obtener 1% y 2% en peso, respectivamente. En un volumen de 200 ml de agua 

desionizada se agregó la masa requerida de [Rh(NH3)5Cl]Cl2 (20.7 o 41.5 mg) seguido 

de un calentamiento hasta 80 °C con agitación magnética por 12 h.  Entonces, se añadió 

0.6 g de zeolita ácida continuando la agitación de la suspensión por 3 días. El efecto del 

complejo de Rh antes y después del intercambio se monitoreó por medio de los cambios 

en el pH y potencial químico. 

 La suspensión fue filtrada y la solución residual se analizó por espectroscopia UV-

Vis.  El sólido fue lavado con agua desionizada a 80°C al doble del volumen de solución. 

Este lavado en exceso se consideró con el fin de eliminar los aniones Cl- residuales en 

la superficie de la zeolita. Finalmente, el catalizador se secó a temperatura ambiente por 

24 h en un desecador con silica.  
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3.2.3 Calcinaciones 

Las temperaturas de calcinación se determinaron por medio de los análisis de 

oxidación a temperatura programada (TPO) y termogravimetría (TGA). Los catalizadores 

se secaron en flujo de aire mientras la temperatura se incrementaba a 2 °C/min hasta 

120 °C por 1h. La descomposición de los ligandos amina se llevó a cabo en la misma 

corriente de aire, continuando con el calentamiento a 3 °C/min hasta 400 °C por 0.1 g/h. 

Posteriormente, se disminuyó la temperatura a 6 °C/min hasta temperatura ambiente. En 

esta etapa, las especies de Rh dentro de los poros o cavidades de la zeolita está 

directamente relacionado con el gas, la temperatura y la concentración de protones11. 

Las especies están presentes como iones Rh+3, Rh+2 o RhO+ (ion rodil), así como óxidos 

de RhO2 (dióxido de rodio(IV)) y Rh2O3 (sesquióxido de rodio)12. 

3.2.3 Reducciones (activación) 

 Bajo condiciones idénticas de calcinación; velocidad de flujo de gas, rampa de 

calentamiento y tiempo del tratamiento térmico, los iones y óxidos de Rh se redujeron en 

una corriente de hidrógeno de 100 ml/min a 350 °C por 0.1 g/h. Después del 

procedimiento de activación, las especies más probables en el catalizador son partículas 

de Rh0, iones libres de Rh+ y Rh+3, además puede existir la formación de aductos entre 

el metal y protones de la zeolita [Rhn-HZ]Z+.13,14     

 Las muestras se definieron como mRh-HX-n, en donde m indica la cantidad en % 

en peso, X se refiere al tipo de zeolita (Y o β) y n  indica la etapa de síntesis. En las Tabla 

3 y 4 se presentan las asignaciones. 

Tabla 3. Etapas de síntesis de la zeolita Y y de los catalizadores Rh-HY. 

Muestra Tratamiento Temperatura (°C) % en peso de Rh 

HY Zeolyst © - - 

HY-C Calcinación 400 - 

0.8Rh-HY-IE Intercambio iónico y lavado 80 0.86 

1.1Rh-HY-IE Intercambio iónico y lavado 80 1.11 

0.8Rh-HY-C300 Calcinación 300 0.86 

0.8Rh-HY-C400 Calcinación 400 0.86 

0.8Rh-HY-R Calcinación y Reducción 400 y 350 0.86 

1.1Rh-HY-R Calcinación y Reducción 400 y 350 1.11 
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Tabla 4. Etapas de síntesis de la zeolita β y de los catalizadores Rh-Hβ. 

Muestra Tratamiento Temperatura (°C) % en peso de Rh 

NH4-β Zeolyst © - - 

Hβ Calcinación 400 - 

0.7Rh-Hβ-IE Intercambio iónico y lavado 80 0.71 

0.9Rh-Hβ-IE Intercambio iónico y lavado 80 0.94 

0.7Rh-Hβ-C300 Calcinación 300 0.71 

0.7Rh-Hβ-C400 Calcinación 400 0.71 

0.7Rh-Hβ-R Calcinación y Reducción 400 y 350 0.71 

0.9Rh-Hβ-R Calcinación y Reducción 400 y 350 0.94 

3.3 Caracterización fisicoquímica de los catalizadores  

3.3.1 Análisis elemental por espectrometría de emisión atómica con plasma 

acoplado (Inductively Coupled Plasma-Atomic Emission Spectroscopy, ICP-AES) 

La Espectroscopia de Emisión Atómica es una técnica de análisis multielemental 

capaz de determinar la presencia y concentración de la mayoría de los elementos de la 

Tabla Periódica. 

El fundamento teórico de la técnica se basa en el análisis del espectro de emisión 

atómica. Un átomo en su estado fundamental se irradia con una onda electromagnética, 

absorbe energía y pasa a un estado excitado. Cuando el átomo regresa de forma 

espontánea al nivel fundamental emite una radiación con una energía característica, que 

es la diferencia entre la energía del estado excitado y la energía del estado fundamental. 

Puesto que cada elemento posee una configuración electrónica distinta y específica, la 

radiación absorbida por un átomo necesaria para alcanzar el estado excitado y la 

radiación emitida cuando regresa al estado fundamental son propias de ese elemento, 

por lo que pueden ser empleadas para caracterizarlo de forma unívoca.15 

La cantidad energética para la excitación atómica en este tipo de análisis se 

consigue mediante la formación de un plasma, que consiste en un gas parcialmente 

ionizado, microscópicamente neutro y que emite radiación. El argón es el gas que se 

emplea para formar el plasma, ya que por ser un gas monoatómico su espectro de 

emisión es muy simple. Además, no forma compuestos con otros elementos y posee un 

potencial de ionización lo suficientemente elevado (15.76 eV) como para impedir su 

ionización en condiciones normales de trabajo. 
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El sistema de análisis químico por ICP-AES consistió en:16 Un sistema de aporte 

físico de muestra (constituido por una bomba peristáltica, un nebulizador y una cámara 

de nebulización), un sistema generador de plasma (constituido por la antorcha, 

generador de radiofrecuencias y plasma), un sistema óptico de separación de longitudes 

de onda de la emisión policromática (monocromador) y un detector de estado sólido. 

Para la determinación de las concentraciones de los analitos en las muestras, 

Al (308.215 nm, 309.271 nm, 396.152 nm), Si (212.412 nm, 251. 612 nm) y Rh (233.477 

nm, 343.489 nm, 369.236 nm), se utilizó un equipo Thermo Scientific IRIS. El instrumento 

está equipado con un nebulizador concéntrico de vidrio y una cámara de ciclón de spray. 

Los parámetros fueron: 1.15 KW, presión de gas acarreador: 32 psi, velocidad de flujo 

del gas acarreador: 0.7 L min-1, velocidad de la bomba: 110 rpm, velocidad de flujo del 

gas auxiliar: 1 L min-1, método de toma de muestra: bomba peristáltica y diámetro del 

tubo de inyección: 0.7 mm. 

La presencia de cualquier elemento de interferencia se verificó con un programa 

de escaneo cualitativo que está incluido en el software del ICP-OES. La presencia fue 

monitoreada por la emisión de longitud de onda más intensa de cada elemento. Se 

consideraron elementos ausentes o por debajo de los límites de detección del 

instrumento, aquellos que no exhibieran todas las líneas características de emisión.  

El análisis de las muestras por ICP-AES requiere que estas se encuentren en 

forma de disolución liquida por medio de una digestión ácida. En el método de 

digestión,17,18 se tomó una pequeña muestra (< 0.6 mg) y se pesó dentro de un recipiente 

de plástico y se agrega la solución ácida. La solución ácida para la digestión consistió en 

4 ml de agua desionizada, 14 ml de agua regia y 12 ml de HF. En una campana de 

extracción de vapores, el recipiente semi cerrado se calentó hasta su punto de ebullición 

en una parrilla eléctrica y con agitación vigorosa por 4 h. Una vez finalizada la digestión, 

el sistema se enfrió a temperatura ambiente y se agregaron 5 g de ácido bórico para 

volver a calentar el sistema a su punto de ebullición por 3 h. Esta solución, ahora 

neutralizada, se transfirió a un matraz aforado de vidrio de 50 ml y se aforó al volumen 

con agua desionizada para realizar el análisis por ICP. Para mitigar los errores de 

experimentación se utilizaron digestiones sin muestra (blanco) como línea base. Los 

resultados se reportaron a través de un promedio de 5 réplicas individuales obtenidas 

secuencialmente. 

3.3.2 Análisis Termogravimétrico (Thermogravimetric analysis, TGA) 

Esta técnica determina los cambios de peso de las muestras, usualmente en 

forma porcentual en función de la temperatura.19,20 Esta medida es de gran utilidad para 

determinar la estabilidad térmica de los materiales empleados y el comportamiento de 
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los catalizadores recién sintetizados. Para ello se coloca la muestra en una microbalanza 

donde el platillo con la muestra esta introducido en un horno de alta precisión, y en una 

atmosfera dinámica o estática de un gas determinado. El aumento o disminución del peso 

se registra en función de la temperatura o del tiempo teniendo en cuenta la velocidad de 

calentamiento del horno.  

La cantidad de agua, NH3 y Cl presentes en la sal precursora usada en el método 

de intercambio iónico se determinó con un equipo termogravimétrico TA Instruments TGA 

Q500, midiendo los cambios de peso que sufren las muestras durante la oxidación a 

temperatura programada (TPO).  Los experimentos se realizaron bajo un flujo de 50 

ml/min de aire extra seco sobre una bandeja de platino con volumen 100 µl. Para 

estabilizar el sistema, la muestra (15-20 mg) se mantuvo a temperatura ambiente por 10 

min, después se calentó a 120 °C a 5°C/min durante 15 min para remover el agua y los 

ligandos débilmente adsorbidos y finalmente se elevó la temperatura a 10°C/min hasta 

700 °C durante 15 min para descomponer en su totalidad el precursor de Rh 

intercambiado.  La cantidad de ligandos fuertemente enlazados al Rh presente en el 

catalizador se calculó por diferencia entre el peso inicial y final, siendo el peso inicial 

registrado después del pretratamiento a 120 °C durante 15 min en flujo de aire. La 

derivada del perfil de perdida en peso nos permitió monitorear los principales cambios 

de desorción o descomposición del precursor de Rh. 

3.3.3 Oxidación a Temperatura Programada (Temperature programmed oxidation - 

TPO) 

 La técnica de caracterización TPO es un proceso que calienta la muestra de un 

elemento o compuesto, en donde la excitación térmica establece el punto donde ocurre 

la oxidación. Esta técnica es de relativa importancia cuando se investigan la especies 

que se forman en los catalizadores previo a su activación con H2. Las mediciones 

requieren calentar la muestra, usualmente en un horno o microreactor, donde los 

incrementos de temperatura se especifican hasta alcanzar altos valores de temperatura, 

por ejemplo, calentamientos de 1-20 °C/min hasta 1000 °C. La TPO se usa para 

investigar la oxidación de compuestos orgánicos usados en catalizador de óxidos 

metálicos. Es posible observar numerosas reacciones catalíticas que proveen 

información relevante del proceso. 

El análisis TPO se utilizó para monitorear la descomposición de los ligandos 

aminos en conjunto con la oxidación del metal presentes en los catalizadores frescos. La 

muestra se calentó con una mezcla de gases 10% O2 balance en helio (%mol), 

suministrado con flujo constante de 50 mL/min. La cantidad de oxígeno consumido 

durante la reacción está relacionada con la cantidad de especies en la superficie. Para 
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la obtención de los perfiles de TPO, se llevó a cabo en un equipo de Altamira AMI-390 

equipado con un detector de conductividad térmica (TCD) utilizando 0.2 g de catalizador 

dentro de una reactor de cuarzo en forma de U, con flujo de una mezcla de 10%O2/90% 

He de 50 mL/min y una velocidad de calentamiento de 10°C /min, registrando lo 

espectros de temperatura de 120-500°C. Durante el proceso de oxidación, los gases 

liberados por desorción como NH3 y agua se adsorbieron por medio de una trampa de 

silice. 

3.3.4 Reducción a temperatura programada (Temperature- Programmed Reduction 

TPR) 

Los estudios de reducción a temperatura programada permiten seguir de forma 

continua las reacciones consecutivas de reducción de especies con el incremento de 

temperatura. Esta técnica permite, por tanto, obtener información sobre la dispersión de 

las especies activas, así como de las interacciones metal-metal y metal-soporte,19 ya que 

todos estos efectos influyen en la reducibilidad de las especies. Adicionalmente, la 

técnica permite explorar la correlación existente entre la reducibilidad del precursor 

oxidado y la actividad de los catalizadores en estado reducido.20 

Para el estudio de reducción a temperatura programada se utilizó un equipo AMI-

90 (Altamira,Inc.) con un detector de conductividad térmica (termal conducitivity detector, 

TCD). En los análisis se usó una mezcla reductora al 10% en volumen de hidrogeno en 

argón con un flujo total de 50 mL/min. La corriente de gas se divide en dos corrientes, de 

igual flujo, que al entrar al equipo se dirigen al detector (referencia) y la muestra. La 

muestra se colocó en un reactor tubular de cuarzo en forma de U en el interior del horno. 

La temperatura se controló con un programador lineal que recoge la señal de dos 

termopares tipo K situados en la pared del horno (testigo) y en el interior del reactor (set 

point). El flujo de la mezcla que sale del reactor pasa al detector (TCD), que trabaja con 

una corriente de 70 mA. La adquisición de datos se realizó con un ordenador acoplado 

al equipo que permite la adquisición de datos en continuo y su posterior procesado.  

Las medidas se realizaron con 200 mg de catalizador situados en el reactor sobre 

un tapón de lana de cuarzo. Previo a la prueba de reducción, los catalizadores se secaron 

a 120 °C (2 h) y se calcinaron a 300 y 400 °C (2 h) en flujo de aire de 50 mL/min, con 

una rampa de calentamiento de 5 °C/min. Después se enfrió en flujo de aire y se purgó 

el sistema con helio, previo a la reducción con la mezcla reductora. La velocidad de 

calentamiento para todos los experimentos de TPR fue de 10 °C/min hasta alcanzar los 

600 °C durante 20 min, temperatura en la que se considera que las muestras aún son 

térmicamente estables y no hay procesos de reducción detectables. La corriente de 
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salida se pasa por una trampa de silica, a temperatura ambiente, a fin de adsorber el 

agua procedente de la reducción y no interfiera en la señal del TCD. 

3.3.5 Desorción de NH3 a temperatura programada (Temperature- Programmed 

Desorption of ammonia, TPD-NH3) 

Los estudios de acidez de las zeolitas ácidas y catalizadores frescos reducidos se 

llevaron a cabo mediante desorción de NH3 a temperatura programada. Se eligió el NH3 

como molécula sonda porque hay estudios que confirman que esta molécula puede 

estabilizarse en sitios ácidos y penetrar en poros estrechos, debido a su basicidad fuerte 

y a su pequeño diámetro molecular pequeño. 

Las medidas se llevaron a cabo en el equipo descrito para TPR. En el caso de la 

adsorción-desorción de NH3 en las zeolitas, previamente (in-situ) se secaron a 120 °C 

por 1 h y luego se elevó la temperatura hasta la temperatura de calcinación que está 

determinada por el tipo de zeolita. La temperatura óptima se eligió en la cual se 

alcanzaría la mayor descomposición del ion amonio y de los compuestos residuales de 

la síntesis original. Para los catalizadores con el metal soportado, en una primera etapa, 

se llevó a cabo un pretratamiento para remover el agua adsorbida en la superficie de la 

muestra procedente del método de incorporación del metal (intercambio iónico), bajo un 

flujo de aire 120 °C durante 2 h. Después, se elevó la temperatura a 5°C/min hasta 410 

°C por 2 h, al fin de obtener el estado oxido del metal. Luego, se enfrió a temperatura 

ambiente y se purgo el sistema con una corriente de He por 10 min para posteriormente 

llevar a cabo la reducción de las muestras hasta 350 °C a 5 °C/min en un flujo de H2 por 

2 h. Al finalizar la reducción, la muestra se enfrió a 120 °C y se volvió a purgar con He 

para remover el hidrogeno residual. Una vez estabilizada la temperatura del reactor, la 

muestra se saturó con un flujo de una mezcla al 5% en volumen de NH3 en helio durante 

2 h, con un caudal total de 50 mL/min. Después se pasó un flujo de helio a 120 °C por 2 

h para eliminar el NH3 débilmente adsorbido, y finalmente se realizó la desorción del 

amoniaco calentando en flujo de He hasta la temperatura máxima desorción 

característica del tipo de zeolita, usando una rampa de 10 °C/min.  

3.3.6 Difracción de rayos X (X-ray Diffraction, XRD) 

La difracción de rayos X es una técnica que nos permite la identificación de 

estructuras cristalinas presentes y la medida del tamaño de cristal de las fases 

soportadas. 

Las estructuras cristalinas fueron refinadas usando el método Rietveld por medio 

de la aproximación de parámetros fundamentales durante el refinamiento21, como se 

implementó en el código Académico TOPAS, versión 6. Los cambios de los parámetros 
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de celda durante cada etapa de síntesis fueron calculados a partir del modelo que 

describe la forma de la simetría por medio del grupo espacial correspondiente. El 

refinamiento está restringido por un valor fijo que toma en cuenta la relación Si/Al. 

 Las muestras se caracterizaron por esta técnica mediante un Bruker D-8 Advance 

con geometría Bragg-Brentano que utiliza la radiación CuKα=1/2 (λ = 0.15406 nm) con un 

filtro de níquel. Las condiciones de trabajo fueron 40 kV, 35 mA y una velocidad de 

barrido de 0.020415 grados cada 0.05 s en un intervalo de ángulos de Bragg (2θ) entre 

4 y 80°. El equipo tiene acoplado un sistema informático de tratamiento de difractogramas 

y un registro gráfico. El método escogido es el diagrama de polvo cristalino, para ello las 

muestras se molieron y depositaron sobre una placa de vidrio amorfo que no da 

interferencias en la línea base. 

3.3.7 Adsorción- desorción de N2  

El área superficial y la distribución del tamaño de poros de las muestras se 

determinaron por medio de la técnica de adsorción de nitrógeno. Este estudio se ha 

realizado en las muestras preparadas después de calcinar o reducir en hidrógeno, con 

el fin de estudiar la variación de la textura con los tratamientos térmicos. La textura está 

definida por diferentes variables entre las que se destacan:22 (i) área superficial, que 

consiste en la superficie por unidad de masa del solido; (ii) el volumen especifico de poro, 

que es el volumen de la totalidad de poros por unidad de masa del sólido y (iii) el radio 

de la sección transversal de cada poro o cavidad. En general la forma de los poros en un 

catalizador no es geométricamente perfecta, por lo que esta magnitud se considera como 

el valor que tendría el radio de la sección transversal de un poro cilíndrico que, a efectos 

catalíticos, se comportaría igual que el poro real. 

La descripción de la estructura porosa del catalizador se obtiene mediante la 

“distribución de tamaños de poro”, que indica el volumen de poro correspondiente a cada 

valor de radio considerado. La IUPAC hace las siguientes distinciones de acuerdo con el 

tamaño de poro: (i) microporos, tamaño inferior a 2 nm; (ii) mesoporos, tamaño 

comprendido entre 2 y 50 nm, y (iii) macroporos, cuyo tamaño es superior a 50 nm. 

El procedimiento más extendido para analizar la estructura porosa se basa en la 

determinación de la isoterma de adsorción-desorción de nitrógeno a su temperatura de 

ebullición (-196 °C). Consiste en una representación del volumen de nitrógeno adsorbido 

por gramo de solido frente a la presión de nitrógeno en equilibrio, normalmente 

expresada como presión relativa (P/P0), donde P0 es la presión de saturación del N2 a -

196 °C. La isoterma de adsorción se construye punto a punto mediante introducción de 

cargas sucesivas de gas sobre el adsorbente, con la ayuda de una técnica volumétrica 

de dosificación y la aplicación de las leyes de los gases ideales. Antes de la 
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determinación de una isoterma de adsorción, la muestra debe desgasificarse, eliminando 

todas las especies fisisorbidas sobre la superficie. 

El análisis de la morfología de la isoterma da información acerca de la textura 

porosa. Los métodos tradicionales para calcular las propiedades texturales son el método 

BET (Brunauer, Emmett y Teller) para estimar el área superficial específica y el método 

BJH (Barret-Joyner-Halenda) para determinar la distribución de poro. Sin embargo, 

métodos alternativos como DFT, α-plot, t-plot, entre otros, se han sugerido cuando se 

analizan materiales microporos. El área superficial total, el volumen de poro total y el 

radio de la sección transversal se determinaron por el método DFT, mientras que el 

volumen de los microporos, el área de microporo y área superficial externa se calcularon 

usando el método t-plot.23-25    

Para la determinación de las isotermas de N2 se utilizó un equipo 

QUANTACHROME AUTOSORB iQ conectado a un ordenador que controla, almacena y 

procesa los datos. Las muestras entre 0.05 y 0.1 g se desgasificaron previamente a 350 

°C (5°C/min) a 5×10-3 mbar de presión para eliminar la mayor parte de los contaminantes 

gaseosos y/o líquidos retenidos en los poros y la superficie externa (aproximadamente 

12-14 h). La adsorción de N2 se realizó desde presiones relativas bajas P/P0=7x10-6 

hasta la saturación P/P0=0.999, seguido de la desorción de N2 hasta completar la 

histéresis a P/P0=1x10-4. 

3.3.8 Microscopía electrónica de barrido con energia dispersiva de rayos X 

(Scanning Electron Microscope- Energy dispersive X-ray, SEM-EDX) 

 La microscopia electrónica de barrido (SEM) utiliza electrones para producir 

imágenes de mucha más alta resolución que la microscopia óptica. El detector de energía 

dispersiva de rayos X (EDX) acoplado al microscopio permite identificar y cuantificar los 

compuestos presentes en la muestra. Esta técnica se utilizó para estudiar la morfología 

de los cristales y cuantificar de manera relativa las relaciones atómicas de los elementos 

presentes como Si/Al y Rh/Al. 

La mayoría de los microscopios electrónicos de barrido solo requieren que estas 

sean conductoras y algunos ni siquiera lo necesitan. Las señales utilizadas comúnmente 

para la imagen de SEM son las de electrones secundarios y retrodispersados, que 

ofrecen el contraste topográfico y el contraste debido al número atómico (Z). El 

microscopio SEM posee un objetivo en la parte superior de la muestra y en él pueden 

encontrarse varios tipos de detectores (secundarios, retrodispersados, etc.). Tiene dos 

bobinas deflectoras del haz electrónico en las direcciones x e y, que determinan el barrido 

del área seleccionada por la muestra. El haz de electrones pasa a través de las lentes 

condensadoras y de objetivo, y es barrido a lo largo de la muestra por las bobinas de 
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barrido mientras un detector cuenta el número de electrones secundarios de baja energía 

emitidos por cada punto de la superficie. La potencia empleada varía entre 1 y 40 kV.26 

Las lentes se usan para ampliar y enfocar el haz de electrones sobre la superficie de la 

muestra. Las grandes ventajas de este tipo de microscopio son el rango de ampliación y 

la profundidad del campo de la imagen.  

Las microfotografías se obtuvieron con un microscopio Hitachi TM-3000 acoplado 

con un analizador EDS Bruker con un voltaje de 10 kV y una escala de trabajo de 10 

micras. Previo al análisis, el portamuestra circular de aluminio se recubrió de cinta teflón 

para aislar la presencia del aluminio y cuantificar solo el aluminio presente en la zeolita. 

Luego, para fijar las muestras en polvo, se colocó una cinta adhesiva de carbono de 

doble cara sobre el recubrimiento de teflón. Es muy importante dispersar 

cuidadosamente la muestra en polvo para evitar la formación de agregados que dan lugar 

a la aparición de puntos muy brillantes en las imágenes que dificultan la obtención de 

microfotografías de calidad debido a procesos de carga. Las muestras una vez 

ingresadas al microscopio se trataron al vacío. Los resultados de EDS se promediaron 

en 10 diferentes áreas de la muestra, con un tiempo de adquisición de 5 min entre cada 

coordenada. 

3.3.9 Microscopía Electrónica de Transmisión (Transmission Electron Microscopy, 

TEM) 

La microscopia electrónica de transmisión (TEM) es una técnica muy útil para la 

investigación de la topografía de superficies, determinación directa de formas, 

distribución de tamaños y localización de componentes específicos, como es el caso de 

las partículas metálicas de catalizadores soportados. La técnica permite realizar dicha 

caracterización a una escala nanométrica mayor a que la técnica de difracción de rayos 

X (> 5 nm). 

La técnica de microscopia electrónica de transmisión permite analizar la forma y 

tamaño de las fases activas de los sistemas catalíticos en la escala nanométrica. Esta 

técnica se fundamenta en la interacción con la materia de un haz de electrones (200-400 

kV), acelerado bajo una diferencia de potencial de varios cientos de kilovoltios, que es 

colimado, enfocado y orientado por distintas lentes electromagnéticas. Estos electrones 

se producen por un filamento de W o LaB6, y son acelerados al pasar a través de una 

gran diferencia de potencial.27 En un microscopio electrónico de transmisión, la muestra 

se ilumina con un haz de electrones producidos por el cañón situado en la parte superior 

del microscopio. Este cañon puede ser termo-iónico o de emisión de campo. 

El haz de electrones lleva asociada una longitud de onda del orden de decimas 

de Å, que depende del voltaje de aceleración y que finalmente determinara la resolución 
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espacial alcanzable en las imagenes. Antes de alcanzar la muestra, el haz de electrones 

se modifica por las lentes condensadoras para mejorar su coherencia. Cuando este haz 

interacciona con la muestra de bajo espesor (0.1-0.5 mm), da lugar a haces difractados 

transmitidos y dispersados.  La primera imagen intermedia se aumenta a continuación 

por una serie de lentes proyectoras para llegar a hacerse visible en una pantalla 

fluorescente. 

Para las medidas de TEM se utilizó un microscopio JEM-ARM 200 CF (JOEL-

USA) con un potencial de aceleración de 200 kV. Los catalizadores reducidos (ex-situ) 

se molieron en un mortero de ágata y se suspendieron en isopropanol. Se dispersaron 

por ultrasonido durante 10 minutos. Una gota de la suspensión se depositó sobre la rejilla 

de cobre que tiene depositada en su superficie una capa de carbón como soporte 

eléctricamente conductor. Las muestras se dejaron secar toda la noche a temperatura 

ambiente. Las rejillas se colocaron en el portamuestras del microscopio y se trataron al 

vacío para operar el equipo (3×10-5 Pa). Se tomaron al menos 10-20 imágenes 

representativas de cada catalizador, a diferentes magnificaciones. El microscopio 

dispone de un espectrómetro de energía dispersiva que permitió verificar la presencia de 

los principales elementos de los catalizadores como Al, Si y Rh. 

3.3.10 Resonancia Magnética Nuclear con giro en el ángulo mágico de 27Al 

(Magic-Angle-Spinnning - Nuclear magnetic resonance, MAS-RMN):  

La espectroscopía de resonancia magnética nuclear (RMN) se basa en la 

medición de la absorción de radiación electromagnética, por parte de los núcleos 

atómicos, en la región de radio-frecuencia de 4 a 900 MHz. Esta técnica de 

caracterización estudia la interacción de momento magnético de los átomos (con número 

cuántico de espín distinto de cero) cuando son expuestos a un campo magnético intenso.  

La intensidad, forma y posición de las señales en el espectro de RMN de los 

núcleos absorbentes está estrechamente relacionada con la estructura molecular del 

compuesto en estudio. Cada núcleo se ve afectado por el campo magnético aplicado, y 

también por el campo de la creación por los núcleos de los alrededores. En diferentes 

ambientes químicos, el mismo tipo de núcleo sufre un ligero apantallamiento respecto al 

campo magnético aplicado que depende de la distribución electrónica que lo rodea. Para 

un campo externo constante existen diferentes factores de apantallamiento que provocan 

en el núcleo frecuencias de resonancia ligeramente distintas. Estas frecuencias de 

resonancia son las que se denominan desplazamientos químicos (δ) y se miden en Hz o 

ppm. 

Mientras que en una muestra líquida las interacciones se promedian debido al 

continuo y rápido movimiento de las moléculas; en estado sólido, la movilidad está mucho 
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más restringida. Esto se traduce en que los espectros de RMN de líquidos están 

generalmente constituidos por señales nítidas mientras para el caso de muestras sólidas 

se observan señales anchas. La resolución de los espectros de RMN de sólido se 

aumenta significativamente utilizando la espectroscopía MAS-NMR, que consiste en 

hacer rotar a la muestra sólida a una frecuencia mayor que 2 kHz en un soporte especial 

mientras se mantiene en un ángulo de 54.7356° respecto del campo magnético aplicado. 

Con ello se consigue promediar el ensanchamiento producido por las interacciones 

anisotrópicas del desplazamiento químico y del acoplamiento dipolar, características de 

muestras sólidas. 

Las medidas de resonancia magnética nuclear de 27Al se llevaron a cabo con el 

fin de determinar el tipo de coordinación de los aluminios presentes en la estructura de 

la zeolita. El aluminio puede encontrarse dentro de la misma estructura (framework 

aluminium, FAL), así como fuera de ella (extraframework aluminium, EFAL). Los 

espectros se registraron usando un programa de pulso simple de una duración de 2 µs y 

un tiempo de espera entre pulsos de 1 s, con una frecuencia de observación del 27Al de 

104.261 MHz.  

Los experimentos de 27Al RMN-MAS se llevaron a cabo en un espectrómetro 

Bruker Dvance II 300 MHz. Las muestras se compactaron en rotores cilíndricos de óxido 

de zirconio de 4 mm de diámetro, material que no interfiere en los núcleos de 27Al. Los 

rotores se giraron bajo el ángulo mágico a una frecuencia de 6-7 kHz. Las medidas se 

realizaron a temperatura ambiente, utilizando tetrametilsilano (TMS) como referencia 

externa que permitieron generar señales en el espectro de NMR, que emergen 

separadas un cierto número de hertzios o de ppm de la frecuencia de resonancia de las 

líneas obtenidas en las muestras bajo estudio. 

3.3.11 Espectroscopia Fotoelectrónica de Rayos X (X-Ray Photoelectron 

Spectroscopy, XPS) 

La espectroscopia fotoelectrónica de rayos X es una técnica de análisis químico 

que se emplea para determinar la composición superficial de la muestra, el estado de 

oxidación de los átomos y su entorno químico en la muestra. Esta técnica está basada 

en el efecto fotoeléctrico, que consiste en la emisión de los electrones de los niveles 

internos de los átomos de la muestra cuando se irradia con fotones de rayos X. Un 

detector hemisférico detecta los electrones emitidos y registra su energía para obtener 

el espectro de emisión fotoelectrónica. La energía cinética de los electrones emitidos 

está relacionada con su energía de ligadura (binding energy, BE), que es característica 

de los elementos presentes en la muestra y de las interacciones electrónicas que existen 

entre ellos.28 
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La radiación excitante puede penetrar en la materia de 1 a 10 μm, pero los 

electrones arrancados a esa profundidad disipan su energía mediante colisiones 

inelásticas. Solamente los electrones que poseen recorridos libres entre 0.5 y 4 nm llegan 

al detector, por lo que la espectroscopia fotoelectrónica tiene un carácter eminentemente 

superficial, proporcionando información química de solo unas pocas capas atómicas 

próximas a la superficie de la muestra. Como consecuencia de la emisión de 

fotoelectrones, la muestra se va cargando positivamente durante la medida. En muestras 

conductoras el efecto se minimiza a través de la conexión a tierra del portamuestras, 

pero en muestras aislantes el efecto se maximiza, al no poder recuperar la neutralidad a 

través de la conexión a tierra. El resultado es que los electrones se ven atraídos por el 

potencial positivo de la muestra, los picos del espectro se desplazan hacia una energía 

de enlace mayor y su energía cinética se reduce en un valor C denominado efecto de 

carga. Usualmente para subsanar este problema, se requiere la utilización del algún 

patrón interno para calibrar la energía de ligadura (Binding Energy), en nuestro caso se 

utilizaron los picos correspondientes al Si 2p (BE = 103.4 eV) o el C1s (BE = 285.0 eV). 

La energía de ligadura del electrón emitido de un orbital concreto depende 

principalmente del número atómico y del estado de oxidación y del entorno químico del 

elemento, es decir, de un modo general, depende de la densidad electrónica del 

elemento en un compuesto determinado. 

El equipo que se empleó es un espectrómetro PHI5600 (Physical Electronics) 

provisto de un analizador de electrones semiesférico, y una fuente de emisión de rayos 

X monocromador de Al Kα. La presión de trabajo en la cámara de análisis es inferior a 

<1.0 x 10-9 mbar. Los catalizadores, en forma de polvo, se colocaron en un portamuestras 

de acero inoxidable con una cinta de carbón de doble cara adherente. Previo al análisis 

se llevó a cabo una etapa de calcinación a 410 °C durante 1 h y posteriormente se 

realizaron análisis de la muestra sin tratar y tras un tratamiento térmico en hidrogeno a 

350 °C por 1 h. El registro de espectros fue realizado con una energía de paso de 23.5 

eV, un tamaño de paso de 25 meV, y un tiempo de espera de 50 ms por paso, 

acumulando espectros hasta conseguir una buena relación señal/ruido. La precisión de 

las líneas espectrales es de ±0.2 eV. Los picos observados en los espectros se 

deconvolucionaron en varias componentes, en función de las distintas contribuciones 

observadas, con una combinación lineal de curvas lorentzianas y gaussianas en 

proporción 30G/70L mediante el programa informático de tratamiento de espectros 

CASAXPS, escogiendo el mejor ajuste por minimización de residuos χ2. La línea base 

que se utilizó fue de la forma Shirley para Si 2p, Rh 3d, and C 1s y fondo lineal para el 

Al 2p and O 1s. La determinación cuantitativa de la composición atómica superficial se 

obtuvo mediante la aplicación de los factores de sensibilidad atómica.29 
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3.4 Evaluación catalítica 

Los catalizadores se evaluaron en un reactor de lecho fijo de flujo continuo a 

escala de laboratorio, que permite trabajar a altas presiones. El sistema experimental 

utilizado consta principalmente de tres partes: sistema de alimentación de los reactivos 

y de los gases, sistema de reacción y sistema de recolección. 

3.4.1 Sistema de alimentación 

Los reactivos se alimentan en dos fases distintas: el compuesto modelo se 

alimenta en fase líquida y el hidrogeno (como agente activante y agente de reacción), 

el aire (como agente oxidante) y el nitrógeno (para evaluar fugas) se alimentan en fase 

gaseosa. 

Líquidos: La alimentación líquida se almacena en un depósito de 0.5 L. El caudal 

de alimentación liquida que se alimenta al sistema se controla con una bomba reguladora 

de flujo másico para líquidos HPLC, con cabezal de 40 ml. La salida del líquido se coloca 

en tal posición que gotee directamente en el lecho del reactor.  

En las reacciones de los compuestos modelos, la dosificación de la alimentación 

se realizó pesando la cantidad necesaria del reactivo para obtener el porcentaje 

seleccionado para le evaluación y se mezcla con el disolvente orgánico correspondiente 

al peso total de alimentación a preparar. 

Gases: Cada gas se almacenó en tanques con sus correspondientes reguladores 

de presión para fijar la presión salida. Los gases se alimentaron por líneas 

independientes; dos de alta presión para nitrógeno e hidrógeno para realizar las 

reacciones y una de presión atmosférica para el aire, hidrógeno y nitrógeno para llevar a 

cabo los pretratamientos del catalizador (secado, oxidación, activación). El flujo de gas 

de cada uno de ellos se regula por medio de controladores de flujo másico Brooks (rango 

0-100 ml/min), conectados a la unidad de control, que permite ajustar los puntos de 

consigna y visualizar los flujos durante todo el proceso. Las líneas de salida de los 

respectivos reguladores poseen válvulas antirretornos y se encuentra conectadas a la 

entrada del reactor. 

3.4.2 Sistema de reacción 

El sistema de reacción está constituido por un reactor tubular de lecho fijo y flujo 

descendente construido en acero inoxidable 316 con diámetro externo de 1.27 cm, 

diámetro interno de 1.02 cm y longitud de 32 cm. El reactor se puede dividir en cuatro 

partes o secciones que se encuentran separadas por una cama de fibra de cuarzo. 
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La alimentación entra a una sección que consiste de un lecho de partículas de 

carburo de silicio (SiC, <100 mesh) con la finalidad de distribuir homogéneamente los 

gases en el lecho y asegurarse que la alimentación esté a la temperatura de reacción 

antes de entrar en contacto con el catalizador. La segunda sección es donde se sitúa el 

catalizador mezclado con SiC que actuó como diluyente. Con esto, se separan unas 

partículas de catalizador de otras, consiguiente una mayor homogeneidad en el perfil de 

temperaturas al amortiguar los cambios de temperaturas que se pueda producir por 

puntos calientes. La sección inferior está únicamente constituida por partículas de SiC, 

para que el lecho catalítico esté alejado de la salida del reactor y evitar el efecto de menor 

temperatura en el extremo final donde termina el horno. Finalmente se monta el reactor 

en el sistema y se comprueba que no existen fugas a una presión prueba mayor de 10 

bares con respecto a la presión de trabajo, utilizando gas inerte (N2) en la presurización. 

El calentamiento del reactor se realiza con un horno de (temperatura máxima 550 

°C), de baja inercia térmica que permite introducir puntos de consigna y visualizar la 

temperatura del reactor.  A su vez, el horno está cubierto de una chaqueta de vidrio que 

actúa como aislante, minimizando las pérdidas de calor al exterior. El control de 

temperatura del reactor está referido a un termopar de tipo K, que se encuentra insertado 

en un termopozo de acero inoxidable, localizado en el interior del reactor y por encima 

del lecho catalítico. Un segundo termopar cuya función es la testigo y de seguridad, se 

encuentra situado en la pared externa del reactor. El controlador se programó con una 

rampa de calentamiento de 5 °C/min para elevar la temperatura a la temperatura de 

consigna o para calentar/enfriar entre dos temperaturas de consigna diferentes.  

3.4.3 Recolección de muestras 

La salida del reactor está conectada a un condensador tipo serpentín de acero 

inoxidable refrigerado a 20 °C para condensar los compuestos más volátiles.  El sistema 

de refrigeración no puede estar por debajo de 20 °C, debido a la posible solidificación del 

hexadecano a 18 °C. Los productos líquidos que salen del reactor se recogen en dos 

recolectores: un muestreador de acero inoxidable de 50 ml donde se recolecta la mezcla 

reaccionante cada intervalo de tiempo y un depósito de 1 L donde se almacena el líquido 

cuando no se toma la muestra. El sistema permite muestrear sin perdidas de presión y 

además limpiar el muestreador para cada tiempo de muestreo. Ambos colectores están 

conectados el exterior mediante un regulador de contra presión para evacuar los gases 

no condensables con la posibilidad de tomar muestra de éstos y/o medir el caudal de 

salida cuando sea necesario. 
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3.4.4 Activación del catalizador 

 La activación es generalmente el paso final de conversión del precursor del 

catalizador a su forma activa de trabajo, como los metales reducidos en el caso de la 

hidrodesoxigenación (HDO). El método de activación aplicado al catalizador influirá en el 

comportamiento catalítico del mismo, ya que determinará la naturaleza y abundancia de 

las especies formadas. 

 La activación de los catalizadores se realizó por hidrogenación directa a presión 

atmosférica utilizando una corriente de hidrogeno a una temperatura específica. El 

procedimiento de activación comienza con la calcinación previa del catalizador bajo una 

corriente de aire extra seco (100 ml/min) a 410 °C durante 2 h. Una vez que se calcinó y 

se enfrió a temperatura ambiente, se procede a la reducción “in situ”. El reactor se 

calienta a una velocidad de 5 °C/min hasta 350 °C con un flujo de 100 ml/min de H2 

durante 3 h. Transcurrido ese tiempo se enfría en la misma corriente de hidrogeno y se 

presuriza el sistema durante toda la noche en N2. 

3.4.5 Reacción en el reactor de lecho fijo 

El proceso se inicia presurizando el equipo con H2 hasta el valor de 40 bar. Para 

regular la presión del sistema y garantizar un flujo constante de H2, éste está provisto de 

una válvula reguladora de contrapresión o BPR (Swagelok, 0 – 1000 psig) detrás del 

muestreador. Una vez que se alcanza el flujo deseado de H2, el reactor se calienta a 

razón de 5 °C/min hasta la temperatura de reacción. Cuando se alcanza la temperatura 

y las condiciones de reacción son estables, se da comienzo a la alimentación del líquido. 

El reactivo liquido se co-alimenta con el gas hacia el reactor, pasa a través del lecho 

catalítico y a la salida del reactor se refrigera un condensador tipo serpentín de acero 

inoxidable refrigerado a 20 °C para condensar los compuestos más volátiles. Se inicia 

entonces el periodo de reacción propiamente dicho. Se toma muestra a los 15, 30, 45, 

60, 90, 120, 180 y 240 min, acumulando muestra durante 3-5 min, tomando la precaución 

de vaciar y limpiar el muestreador para asegurar muestras puntuales. Dichas muestras 

se analizan por cromatografía de gases, técnica que permite el seguimiento y 

cuantificación detallada de las variaciones de composición de las muestras. 
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Tabla 5. Condiciones de reacción en la HDO de compuestos derivados de la lignina 

en catalizadores HY and Rh-HY. 

Catalizador Reactivo T (°C) WSHV (h-1) 

HY-C Guayacol 150, 200, 250, 300 1.0 

0.8Rh-HY-R 

Guayacol  

150, 200, 250 1.0 

250 1.1, 2.2 

200 2.5 

Anisol/Fenol 
150 1.4, 2.8 

200, 250 2.8 

1.1Rh-HY-R Guayacol 
150, 200, 250 1.0 

250 2.0, 4.0 
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Tabla 6. Condiciones de reacción en la HDO de compuestos derivados de la lignina 

en catalizadores Hβ and Rh-Hβ. 

Catalizador Reactivo T (°C) WSHV (h-1) 

Hβ Guayacol 
250 1.0, 2.0 

300 1.0, 2.0 

0.7Rh-Hβ-R 

Guayacol  

150, 200, 250 1.0 

  250 1.1, 2.2 

  200 1.0 

  Anisol/Fenol 150, 200, 250 2.8 

0.9Rh-Hβ-R Guayacol 
150, 200, 250 1 

250 2.0, 4.0 

3.4.6 Análisis de productos 

La cromatografía de gases (CG) fue la principal técnica analítica para el 

seguimiento de las reacciones químicas. Se trata de una técnica cromatográfica en la 

que la fase móvil es un gas inerte que transporta los analitos a través de la columna. La 

muestra no termolábil se inyecta mediante una micro jeringa en una cámara de 

vaporización donde se volatiliza si está en fase líquida y luego pasa a la columna. Se 

suele utilizar el inyector con un divisor de flujo (split) para introducir una menor cantidad 

de analitos y mejorar el análisis. La columna contiene en su interior la fase estacionaria 

que interacciona con los analitos mediante un proceso de adsorción, permitiendo la 

separación de las diferentes especies de la muestra en función de su tiempo de 

retención, y a su vez y con ciertas limitaciones también permite su caracterización. Las 

columnas empleadas fueron capilares que son tubos de sílice fundida de pequeño 

diámetro que tienen la fase estacionaria recubriendo su superficie interna. La columna 

se sitúa en el interior de un horno con el fin de controlar su temperatura para una 

adecuada separación de los diferentes analitos de una muestra y eluir completamente 

toda la muestra. Posteriormente los analitos ya separados pasan a un detector donde se 

convierten en una señal medible. 

Los productos de reacción se analizaron por cromatografía gaseosa usando un 

cromatógrafo Agilent 7890A conectado a un detector de ionización de llama (FID) para 

el análisis de hidrocarburos y diferentes compuestos oxigenados de la reacción de 

hidrodesoxigenación de fenol, anisol y hexadecano. Para la separación cromatográfica, 

se utilizó una columna Agilent J&W GC columna CP-Sil 5 CB de 60 m de longitud y 0.32 

mm de diámetro interno, con espesor de 1.0 micras, con una relación de split 10:1. Para 

una buena separación de los productos de interés, es necesario realizar análisis termo 
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programado. El programa comienza con una temperatura inicial de 30 °C, seguido de un 

calentamiento (velocidad de calentamiento 10 °C/min) hasta la temperatura de 235 °C 

manteniéndose en esa temperatura 5 min y continuar el calentamiento hasta 310 °C 

durante 5 min. De esta forma se logra una perfecta separación de los productos de 

interés. Las condiciones de operación del cromatógrafo fueron las siguientes: Gas 

acarreador (nitrógeno) con un flujo de 1.53 ml/min y presión de 12 psi; Inyector a 290ºC; 

Detector de FID a 290ºC; Flama de hidrógeno (45 ml/min) y aire (476 ml/min).  

3.4.7 Procesamiento de datos 

Una vez identificado cada pico con el sistema de análisis, se elabora un patrón 

con los tiempos de retención de cada compuesto, dichos tiempos son función del método 

cromatográfico utilizado. A partir de los datos de las áreas de los picos cromatográficos, 

se calculó el número de moles de cada uno de los productos obtenidos Los factores de 

respuesta para los reactivos productos de las reacciones de hidrodesoxigenación están 

referidos a los estándares internos dodecano y hexadecano. Los resultados obtenidos a 

partir de la integración de las áreas de los picos registrados en el cromatograma se 

introdujeron en una hoja Excel que se diseñó con el objetivo de obtener la conversión y 

selectividad de los productos de una forma rápida y sencilla. 

La conversión, rendimiento, selectividad y velocidad espacial en peso por hora se 

calcularon de acuerdo a las expresiones: 

Conversión del compuesto oxigenado = (moles del reactivo consumido) / (moles del 

reactivo alimentado) 

Yi = Rendimiento hacia el producto i = (moles del producto) / (moles del reactivo 

alimentado) 

Si = Selectividad hacia el producto i = (Yi) / (Xi) 

WSHV (h-1) = (flujo másico de guayacol [g h-1]) / (masa de catalizador [g]) 
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4. Resultados y discusión 

4.1 Hidrodesoxigenación de guayacol sobre zeolita HY 

La Figura 1 presenta los resultados de la evolución de la conversión de guayacol 

en función del tiempo de reacción (TOS, time on stream) en la HDO de guayacol sobre 

el catalizador HY-C. Se llevó a cabo un barrido de la temperatura de reacción, desde 

150°C a 300°C, en la zeolita HY-C a WSHV=1.0 h-1 con el fin de obtener un intervalo 

amplio de conversiones. La conversión de guayacol incrementó conforme la temperatura 

fue aumentando. Inicialmente, a 150°C, se observó una desactivación progresiva de 

56.1% a 8.8% a los 255 min de TOS, siendo el veratrol el único producto detectado. 

Conforme la temperatura de reacción se incrementó a 200°C, la conversión alcanzó un 

máximo de 26.7% antes de disminuir a 17.6% después de 250 min. Adicionalmente, al 

veratrol y al catecol, se detectó también la formación de compuesto alquilados como 

metilguayacol y metilcatecol. El aumento adicional en la temperatura de reacción a        

250 °C resultó en un aumento en la conversión de guayacol a 42.1% seguido de su 

decremento a 31.8% después de 140 min; también se detectó la producción de 

metilcatecoles.  

Los resultados sugieren que el incremento de temperatura facilitó la desorción del 

catecol y la formación de productos sustitutos, pero no impidió la desactivación. En el 

caso de los catalizadores basados en zeolitas, el enlace O-CH3 en el guayacol se activó 

promoviendo la desmetilación y así, se formó catecol. Se ha demostrado que este 

compuesto posee una alta energía de adsorción, comparado con otros compuestos 

derivados de lignina y puede llevar a una fuerte inhibición vía la adsorción en la superficie 

del catalizador.[1] 

 
Figura 1. Conversión de guayacol sobre el catalizador HY-C a (   ) 150 °C, (   ) 200 °C, (   ) 250 °C y           

(  ) 300 °C en función del tiempo de reacción. Condiciones de reacción: WSHV (h-1) = 1.0 (flujo 

másico de guayacol/masa de catalizador), 2.4 %en peso, 4.26 % mol o 0.1492 M de guayacol.  

C
o

n
v
e

rs
ió

n
 d

e
 g

u
a

y
a

c
o

l 
 

Tiempo (min) 

(min) 



82 

 

A la temperatura más alta de reacción, 300°C, se detectó un mayor consumo de 

guayacol con una conversión inicial de 51.8%. Esta disminuyó a 45.4% después de 150 

min. Por medio de la técnica de análisis GC-MS, se identificaron 26 productos de 

reacción. Estos compuestos fueron productos de la ruta isomerización y de la ruta de 

craqueo del n-hexadecano (solvente) y dodecano (estándar interno). Adicionalmente, se 

detectaron productos derivados de las diversas reacciones de desoxigenación, como son 

el mesitileno e isodureno, junto con otros compuestos de mayor peso molecular 

(productos pesados) como los naftalenos alquilados y hexametilbenceno. También se 

identificaron compuestos resultantes de la ruptura del grupo metoxi como p-cresol, 3,5-

xilenol y mesitol. El veratrol, metilguayacoles y metilcatecoles se observaron consistentes 

en las reacciones llevadas a cabo en bajas temperaturas, prevaleciendo como los 

productos principales.  

En resumen, la reacción de transalquilación fue la ruta de reacción dominante a 

lo largo de todo el rango de temperaturas; la velocidad de reacción incrementó conforme 

se aumentó la temperatura. Los incrementos de la temperatura de reacción a 300°C 

favorecieron la formación de catecol y veratrol, que han sido identificados como 

precursores de coque hacia la formación compuestos poliaromáticos. La formación de 

coque disminuyó los rendimientos de hidrocarburos y la actividad catalítica de la zeolita, 

posiblemente por el efecto de envenenamiento sobre los sitios ácidos y la obstrucción de 

los microporos. Estos resultados son consistentes con estudios similares en los cuales 

cuantifican la conversión de anisol y guayacol catalizado por zeolitas ácidas [2,3] y resalta 

la importancia de introducir una funcionalidad metálica para promover las reacciones de 

desoxigenación y mitigar la formación de productos secundarios responsables de la 

desactivación del catalizador. 

4.2 Hidrodesoxigenación de Guayacol sobre 0.8Rh-HY 

En la Figura 2 se muestran la conversión de guayacol, la suma de selectividades 

de productos de la HDO y la suma de selectividades de productos oxigenados para el 

catalizador 0.8Rh-HY-R en función del TOS, a 150 °C, 200 °C y 250 °C. Los resultados 

de reacción mostraron que el catalizador sufrió una desactivación rápida a 150°C, sin 

embargo, se obtuvieron cantidades significativas de productos de la HDO. La conversión 

de guayacol y el total de productos de la HDO disminuyeron a 24.1% y 12.1%, 

respectivamente, después de 300 min de TOS. El decremento en la conversión se 

vinculó al aumento de la selectividad hacia compuestos mono-oxigenados. A esta 

temperatura de reacción, se espera una mínima formación de coque, en donde la 

desactivación podría ser atribuida a una adsorción de compuestos fenólicos, así como a 

la adsorción de agua el cual es subproducto de la ruta de desoxigenación. 
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Al incrementar la temperatura a 200°C, la conversión y selectividad de productos 

de la HDO aumentó a 76.3% y 42.7%, respectivamente. La conversión mostró un 

decaimiento a lo largo del tiempo, mientras que después de 250 min, la selectividad hacia 

productos HDO se estabilizó a 31.5% y la selectividad hacia productos mono-oxigenados 

aumentó a 8.6%. Finalmente, cuando se incrementó la temperatura a 250 °C, el 

catalizador 0.8Rh-HY-R mostró una conversión total mientras la selectividad hacia 

productos de HDO aumento al doble en comparación con la selectividad observada a 

200°C, a 59.2%. A esta temperatura, la conversión y la selectividad se mantuvieron 

estables a lo largo del TOS (300 min). 

 

Figura 2. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 0.8Rh-HY. Condiciones de reacción: (   ,    ,   ) 150 C, (   ,    ,    ) 200 C y (   ,    ,   )               

250 C, a 1.0 h-1. 

La Figura 3 muestra la distribución de productos en función del tiempo y 

temperatura de reacción. Los cambios más significativos con respecto al aumento de 

temperatura, se observaron en la selectividad hacia biciclohexil, metilciclopentano, 

ciclohexano, metilciclohexano y ciclohexanona. La mayor selectividad hacia ciclohexano 

(48.1%) se detectó una vez que la reacción alcanzó 250 °C, pero ésta decreció a lo largo 

del tiempo de reaccion aun cuando el total de conversión se mantuvo constante. Las 

selectividades más altas de metilciclohexano e isómeros de ciclohexano, indican que, el 

aumento de temperatura catalizó las rutas de alquilación e isomerización. La formación 

de biciclohexil, a 150 °C, sugiere que este producto es derivado de la ruta condensación 

aldol de la ciclohexanona.[4] 

A estas condiciones, el decaimiento global en la actividad catalítica en relación 

con un aumento en la selectividad en ciclohexanona y decremento en selectividad a 
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ciclohexano, sugiere una inhibición de la ruta de hidrogenación debido a la desactivación 

de los sitios reactivos metálicos. [5]  

     

Figura 3. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 0.8Rh-HY a tiempos iniciales (izquierda) y finales (derecha) a una temperatura 

específica en función de la temperatura de reacción, a 1.0 h-1. 

Con base a estos resultados, los catalizadores Rh soportados en zeolitas 

producen un catalizador bifuncional que promueven las reacciones de HDO del guayacol. 

Sin embargo; para poder evaluar el potencial de este catalizador, su desempeño 

catalítico debe ser monitoreado durante mayores periodos de reacción y mayor WSHV. 

4.3 Efecto del WSHV en la hidrodesoxigenación de guayacol. 

 En la figura 4, la actividad y selectividad del catalizador 0.8Rh-HY-R fueron 

analizadas a mayores tiempos de reacción en la HDO de guayacol a 250°C y dos 

WSHV=1.1 h-1 and 2.2 h-1. Este experimento se llevó a cabo para determinar si el 

catalizador alcanzaría una actividad y selectividad hacia compuestos desoxigenados 

estable. Al inicio de la reaccción, a WSHV=1.1 h-1, el catalizador 0.8Rh-HY-R mostró una 

conversión completa y estable por 270 min de TOS; la selectividad total hacia productos 

desoxigenados se mantuvo constante. Por el contrario, un incremento en la velocidad 

espacial a 2.2 h-1, provocó una desactivación progresiva sin estado estable aparente, en 

paralelo con una acumulación progresiva de compuestos oxigenados y un decaimiento 

en la selectividad hacia productos de la HDO. La conversión final y la selectividad hacia 

productos desoxigenados a 1.1 h-1 fueron 99,4% y 55.5%, respectivamente. Un 

incremento en WSHV a 2.2 h-1, resultó en una caída en la conversión final hasta 61.5% 

y un decaimiento en la selectividad hacia productos desoxigenados hasta 36.5% 
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Figura 4. Hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador 0.8Rh-HY-R a 250 °C con dos WSHV 

= 1.1 h-1 (     ,     ,    ) y 2.2 h-1 (     ,       ,     ). Conversión (), selectividad hacia productos desoxigenados 

() y productos oxigenados ().  

 La Figura 5 muestra la distribución de productos de la conversión de guayacol 

en función al tiempo de reacción inicial, medio y final a WSHV de 1.1 h-1 y 2.2 h-1. A 1.1 

h-1, la selectividad de metilciclopentano, ciclohexeno, metilciclohexano y o-xileno 

disminuyeron entre 35 min y 155 min, mientras que la selectividad a ciclohexano, 

biciclohexil y hexametilbenceno aumentó. Después de 155 min, se detectaron cambios 

mínimos en la distribución de productos. El decaimiento de productos de isómeros y 

alquilados sin oxígeno, sugiere una disminución en la actividad de sitios ácidos, la cual 

es consistente con la pérdida de sitios ácidos fuertes.[5] Después de 270 min, un cambio 

en el velocidad espacial a 2.2 h-1 mostró un decremento progresivo en la formación de 

metilciclopentano, ciclohexano y metilciclohexano. La selectividad hacia ciclohexano 

disminuyó a 28.1% después de 660 min de tiempo de reacción.  

 Con respecto a los productos oxigenados, la selectividad hacia ciclohexanona y 

1,2-dimetoxibenceno fue mayor que la selectividad hacia fenol y anisol. La identificación 

de benceno, fenol y anisol es consistente con las rutas de hidrogenólisis de los enlaces 

Caromático-OCH3 y Caromático-OH.[6] El incremento en la selectividad de ciclohexanona en 

función tiempo, a un espacio velocidad de 2.2 h-1,sugiere el envenenamiento de sitios 

metálicos por coque que podría llevar a una disminución de la relación de los sitios 

metálicos/ácidos disponibles. Una mayor cantidad de sitios ácidos favorecería la 

formación de coque. 
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Figura 5.  Distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador   

0.8Rh-HY-R en función de los tiempos de reacción, inicial, intermedio y final, a velocidades 

espaciales específicas: 1.1 h-1 y 2.2 h-1. T = 250 ˚C. 

4.4 Efecto de la cantidad de Rh en la HDO de guayacol 

 Con el objetivo de estudiar el efecto de la relación de sitios metálicos/ácidos en 

el proceso de HDO del guayacol, se agregó una mayor cantidad de Rh (1.11% en peso) 

sobre la zeolita HY (HY-C). Los valores de las conversiones y de las selectividades se 

muestran en la Figura 6 en función del tiempo de reacción, a 150 °C, 200 °C y 250 °C 

con 1.0 h-1. A 150 °C, el catalizador 1.1Rh-HY-R mostró un 20% más de conversión en 

comparación con el catalizador de menor contenido metálico (0.8Rh-HY-R). Durante 300 

min de TOS, se mostró que ambos catalizadores exhiben un perfil de desactivación 

similar. Sin embargo, el catalizador 1.1Rh-HY-R mostró una mayor conversión (41.1%) 

con respecto al catalizador 0.8Rh-HY-R (24.1%) (ver Figura 2). No se observaron 

cambios significativos en las selectividades hacia productos desoxigenados y productos 

oxigenados.  

 El aumento en la conversión de guayacol para 1.1Rh-HY-R sugiere un aumento 

en la capacidad de hidrogenación.[7,8] Sin embargo, la desactivación del catalizador 

sugiere que aún prevalece la adsorción de productos con oxígeno sobre los sitios ácidos. 

Cuando la temperatura se incrementó a 200°C, se aumentó la conversión a un valor un 

máximo de 94.2% seguido de un decaimiento a 90.6% a los 246 min de tiempo de 

reacción. La selectividad hacia compuestos desoxigenados aumentó a 47.8% mientras 

que la selectividad hacia compuestos oxigenados alcanzó valores alrededor de 8.4%. A 

esta temperatura, se minimizaron los efectos de desactivación mostrando una estabilidad 

aparente. Posteriormente, el aumento de la temperatura a 250 °C resultó en una 

conversión completa y una selectividad estable alrededor de 71.3% hacia productos 
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desoxigenados sin observarse producción alguna de productos con contenido de 

oxígeno (dentro de los límites de detección cromatográfica). 

  

Figura 6. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 1.1Rh-HY. Condiciones de reacción: (   ,    ,   ) 150 C, (   ,    ,    ) 200 C y (   ,    ,   )               

250 C, a 1.0 h-1. 

 En la Figura 7 se muestra la distribución de productos para el catalizador Rh 

con 1.11% en peso. Al inicio, a 150°C y después de 36 min, únicamente se detectaron 

como productos ciclohexano, biciclohexil y ciclohexanona. La selectividad hacia 

ciclohexano disminuyó desde 36.3% hasta 14.5% después de 275 min de reacción 

mientas que la selectividad hacia ciclohexanona aumentó a 6.2%. Una vez que la 

temperatura de reacción aumentó a 200°C, la selectividad hacia ciclohexano y 

biciclohexil alcanzaron valores máximos de 42.2% y 5.8%, respectivamente. Después de 

587 min, la selectividad del ciclohexano disminuyó a 37.9%. A 250°C, se observó el 

aumento en la selectividad hacia ciclohexano de 58.3%, metilciclopentano de 4.3% y 

metilciclohexano de 2.1% mientras que la selectividad del biciclohexil disminuyó a 2.9%. 
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Figura 7. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 1.1Rh-HY a tiempos iniciales (izquierda) y finales (derecha) a 150 °C, 200 °C y 

250 °C en función de la temperatura de reacción, a 1.0 h-1. 

 Estos resultados indican que el incremento en la carga en Rh a 1.11% favorece 

la conversión, estabilidad del catalizador y selectividad hacia ciclohexano. No se detectó 

desactivación significativa a temperaturas entre 200-250°C. Por lo tanto, podemos 

proponer que un aumento en la relación de sitios metálicos/ácidos puede aumentar la 

proximidad entre las partículas de Rh y los sitios ácidos. Este incremento promueve las 

rutas de secuenciales de hidrogenación-desoxigenación-hidrodesoxigenación.[9,10] 

4.5 Efecto del WSHV en la hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador 

1.1Rh-HY 

 El catalizador 1.1Rh-HY-R ha demostrado tener el mejor desempeño catalítico 

para la desoxigenación de guayacol; sin embargo, desde una perspectiva industrial, es 

imperativo evaluar el desempeño catalítico a mayores flujos de alimentación másica de 

guayacol. La Figura 8 muestra la evolución de la conversión total y selectividad como 

función del tiempo de reacción, comenzando a 250°C con WSHV=2.0 h-1 y 

posteriormente incrementándose a WSHV=4.0 h-1. A estas condiciones de WSHV, la 

masa del catalizador e intervalos de flujo total del liquido no se variaron. El único cambio 

consistió en aumentar al doble la concentración de guayacol (4.8wt%) en hexadecano. 

Primero, a 250°C y 2.0 h-1 se observó una conversión completa y estable durante 282 

min con una selectividad de 64.2% hacia productos HDO sin la formación significativa de 

compuestos mono-oxigenados. Al duplicar el WSHV a 4.0 h-1, la conversión y la 

selectividad hacia productos de HDO disminuyeron en un 10% después de 151 min 

mientras que la selectividad hacia productos mono-oxigenados aumentó a 7.5%. 
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Figura 8. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 1.1Rh-HY-R. Condiciones de reacción: 250 °C a dos WSHV = 2.0 h-1 (   ,    ,    ) y 4.0 h-1           

(    ,     ,     ). 

 La Figura 9 muestra la distribución de los principales productos en función del 

tiempo de reacción. Después de 282 min, a 250 °C y 2.0 h-1, se detectaron compuestos 

alifáticos como el 2-metilpentano, metilciclopentano, ciclohexano, metilciclohexano y 

biciclohexil, con selectividades de 4.3%, 2.1%, 42.6%, 2.3%, 3.5%, respectivamente. La 

selectividad hacia compuestos alifáticos disminuyó al incrementar el WSHV a 4.0 h-1. La 

selectividad del ciclohexano se mantuvo constante durante 151 min, mientras que 

productos como 2-metilpentano, metilciclopentano y metilciclohexano se formaron 

únicamente a niveles de trazas. La desactivación se reflejó por la aparición de veratrol 

en 2.1% y ciclohexanona en 1.5%. Cabe señalar, que el veratrol es un producto derivado 

de la abstracción de hidrógeno seguido de la transferencia del grupo metilo del guayacol 
[9,11,12] y su identificación sugiere la presencia de sitios ácidos sin sitios metálicos 

adyacentes.  

 La red de canales de microporos dentro de la zeolita HY puede entonces reducir 

la difusión de estas moléculas oxigenadas y facilitar la adsorción y retención siendo una 

causa importante de la desactivación. En resumen, estos resultados indicaron que aún 

a mayor velocidad espacial, la zeolita con 1.11% en peso de Rodio se mantiene activa, 

estable y selectiva hacia la formación de productos libres de oxígeno durante el proceso 

de HDO de guayacol.  
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Figura 9. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 1.1Rh-HY a tiempos iniciales (izquierda) y finales (derecha) en función del 

tiempo de reacción a 250 °C. WSHV = 2.0 h-1 y 4.0 h-1. 

4.6 Hidrodesoxigenación de la mezcla fenol/anisol 

 Se ha establecido que el fenol presenta una dificultad para romper el enlace 

Caromático-OH. Además, el fenol actúa como un inhibidor en las reacciones de HDO al 

adsorberse fuertemente en los sitios ácidos del catalizador.[1] Mientras que el anisol por 

la presencia del grupo metoxilo, puede proporcionar un entendimiento más profundo 

entre las velocidades de hidrogenación y de desmetoxilación en los catalizadores 

bifuncionales.[13,14]  

 La Figura 10 muestra la conversión y selectividad como función de TOS para el 

catalizador 0.8Rh-HY-R. A 150°C y WSHV=1.4 h-1 se observó una conversión completa 

de fenol y anisol, junto con una alta selectividad hacia compuestos desoxigenados 

(80.6%) sin producción significativa de compuestos oxigenados. Posteriormente, a 

150°C y WSHV=2.8 h-1, se observó la conversión total de fenol a lo largo de todo el 

tiempo de reacción mientras que la conversión de anisol disminuyó continuamente hasta 

91.9% después de 245 min. La selectividad hacia compuestos desoxigenados disminuyó 

a 72.6% y la formación de compuestos oxigenados aumentó a 8.6%.  

 La caída de la conversión de anisol, comparada con la conversión constante de 

fenol, es atribuida a una mayor afinidad del fenol por los sitios ácidos en la superficie de 

la zeolita. Esta preferencia del fenol impide que el anisol interaccione con la superficie 

del catalizador y disminuya su velocidad de reacción; este efecto se observa más 

pronunciado conforme la alimentación de fenol aumenta.  
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 El aumento de la temperatura de reacción a 200 °C incrementó la conversión de 

anisol a 99.9% y promovió la formación de compuestos desoxigenados a niveles 

comparables con aquellos observados a 150 °C y WSHV=1.4 h-1. Finalmente, a 250 °C 

y WSHV=2.8 h-1, se observó un incremento en la selectividad hacia compuestos 

desoxigenados y sin la formación de compuestos oxigenados. Tampoco se observaron 

efectos de desactivación durante el tiempo en que se realizó la reacción. 

             

Figura 10. Evolución de la conversión de fenol () y anisol (), selectividad a productos 

desoxigenados (   ) y productos oxigenados (   ) en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 0.8Rh-HY-R. Condiciones de reacción: [1] 150 °C con 1.4 h-1 (    ,    ,    ,    ) , [2] 2.8 h-1              

(    ,    ,    ,    ) , [3] 200 °C y 2.8 h-1 (    ,    ,    ,    ) y [4] 250 °C y 2.8 h-1 (    ,    ,    ,    ).  

 La Figura 11 muestra la distribución de productos como función del tiempo de 

reacción. Independientemente de las condiciones de reacción, se obtuvo como principal 

producto ciclohexano, con un máximo en selectividad de 81.1% a 250°C y selectividades 

menores de 67.9% y 67.5% a 150°C y 200°C respectivamente. El biciclohexil fue el 

segundo producto más abundante, con un máximo en selectividad de 6.9% a 200°C y 

2.4% a 250°C. Es muy probable que la producción de ciclohexanona sea el resultado de 

una hidrogenación incompleta de fenol, mientras que la formación de 1-

metoxiciclohexano se atribuye a una limitación en la capacidad de desmetoxilación del 

anisol durante el proceso de hidrogenación-hidrodesoxigenación.[15] Finalmente, a 

250°C, se detectó la presencia de metilciclohexano (1.5%) y metilciclopentano (1.6%); 

esto indica la aparición de rutas de isomerización y alquilación.  
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Figura 11. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de fenol y anisol 

en función del tiempo, inicial, intermedio y final, de reacción sobre el catalizador 0.8Rh-HY-R. 

Condiciones de reacción: [1] 150 °C y 1.4 h-1, [2] 150 °C y 2.8 h-1, [3] 200 °C y 2.8 h-1, [4] 250 °C y 1.4 

h-1. 

 En contraste con la hidrodesoxigenación del guayacol, la HDO de la mezcla 

fenol/anisol catalizada con 0.8Rh-HY-R, exhibió una mayor actividad, estabilidad y 

selectividad hacia productos desoxigenados, aún a menores temperaturas y mayores 

WSHV. Estas diferencias en la velocidad de desactivación y selectividad pueden 

interpretarse de dos maneras: a) el alcohol aromático y éter aromático se adsorben 

débilmente a la superficie del catalizador y actúan como precursores ineficientes de 

coque:[16] y b) productos intermedios derivados de la transalquilación del guayacol, tales 

como el catecol, metilcatecoles, veratrol y metilguayacol envenenan a mayor grado los 

sitios activos metal-ácido sobre la superficie del catalizador.[1,17]  

4.7 Desactivación y regeneración 

 Evaluar el desempeño del catalizador regenerado es crítico para mejorar su 

tiempo de vida y reducir el costo total de operación La evaluación catalítica se comparó 

entre el catalizador 0.8Rh-HY-R fresco y el regenerado a WSHV= 2.5 h-1, 200°C, 40 bar 

de H2 durante 9 h. Ciclos de regeneración ´reducción-oxidación-reducción´ se llevaron a 

cabo a 350°C, 400°C y 350°C respectivamente, para eliminar coque y otros productos 

fuertemente adsorbidos del guayacol.  

 La Figura 12a ilustra el decaimiento en la conversión de 98.4% a 31.6% para el 

catalizador fresco después de 500 min; esto indicó que ocurre una desactivación 

Tiempo (min) 

S
e

le
c

ti
v
id

a
d

 

Biciclohexil 
Pentametilbenceno 
2-Metilciclohexano 
2-Metilciclohexanona 
Ciclohexanona 
Metilciclohexano 
Ciclohexano 
Metilciclopentano 
3-Metilpentano 



93 

 

uniforme a lo largo del proceso de reacción. El decremento más notable de la selectividad 

hacia productos oxigenados se observó durante los primeros 80 min, 45.5% a 22.8%.  

 La Figura 12b muestra el desempeño del catalizador 0.8RH-HY-R regenerado, 

el cual exhibió un menor decaimiento en la conversión hasta 43.1% después de 475 min. 

Cabe señalar, que, al mismo tiempo de reacción, la ganancia en conversión para el 

catalizador regenerado fue aproximadamente de un 10% mayor con respecto a la 

conversión del catalizador fresco; sin embargo, después de 475 min de reacción, la 

cantidad de productos desoxigenados y mono-oxigenados fueron similares para ambos 

catalizadores.  

 El aumento en la conversión observado por el catalizador regenerado pudiera 

ser atribuido a un incremento en la mesoporosidad debido al tratamiento de 

regeneración, incrementando la difusión del guayacol y mejorando la accesibilidad a los 

sitios catalíticamente activos.[18,19] 

 

Figura 12.  Evolución de la conversión de guayacol (    ),selectividad hacia productos desoxigenados 

(   ) y productos oxigenados (   ) sobre el catalizador 0.8Rh-HY-R; (a) fresco y (b) regenerado en 

función del tiempo de reacción. Condiciones de reacción: 250 °C y 2.5 h-1.  

 La distribución de productos entre ambos catalizadores, fresco (barra izquierda) 

y regenerado (barra derecha), se muestran en la Figura 13. Al principio de la reacción 

no se observó una diferencia significativa en la selectividad de compuestos alifáticos, en 

donde el ciclohexano se muestra como el producto más abundante. Sin embargo, a 

tiempos prolongados, la selectividad hacia ciclohexano dismnuyó mientras que la 

selectividad hacia ciclohexanona aumentó. 
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Figura 13. Comparación en la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 0.8Rh-HY-R fresco (barra izquierda) y regenerado (barra derecha) en función 

del tiempo de reacción; 250 °C y 2.5 h-1. 

 Con base en los resultados, se podría descartar el sinterizado de las partículas 

de rodio por efecto de los tratamientos térmicos durante la etapa de regeneración debido 

a que el catalizador regenerado mostró mayor selectividad de ciclohexano en 

comparación con el catalizador fresco. Además, no se observó una disminución 

significativa en la capacidad de hidrogenación ni un incremento en la ruta de craqueo. 

Una importante observación de este estudio radica en la necesidad de regenerar ambas 

funciones catalíticas para recuperar la actividad inicial. 
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4.8 Síntesis y caracterización de los catalizadores Rh-HY 

4.8.1 ICP-OES 

 En la Tabla 1 se presenta la cantidad de Rh intercambiado en las zeolita HY y 

Hβ, determinados por ICP-OES. Para la muestra 0.8Rh-HY-IE, la cantidad de Rh fue de 

0.86% en peso lo cual indica que no se intercambió el 20% del Rh presente en la 

solución. Al duplicar la concentración de Rh en la solución, se aumentó el nivel de 

intercambio iónico entre los protones de la zeolita y el complejo [Rh(NH3)5H2O]+3;  se 

logró obtener un catalizador con 1.11% en peso de Rh (1.1Rh-IE-HY). La capacidad 

limitada de intercambio iónico de la muestra 1.1Rh-IE-HY puede explicarse por el hecho 

de que el complejo trivalente requiere tres sitios de intercambio iónico cercanos en una 

secuencia Al-O-(Si-O)-Al para que el Rh se deposite en la superficie de la zeolita.  La 

concentración de estas secuencias es muy baja en la zeolitas ricas en silicio (Si/Al > 10). 
[20] La cantidad de Rh en 1.1Rh-HY fue 1.3 veces mayor que la cantidad de Rh en 0.8Rh-

HY.  

4.8.2 SEM-EDS 

 Rh, Si, Al y O fueron los únicos compuestos detectados en los análisis SEM-

EDS. En la Tabla 1 se presentan relaciones atómicas de Si/Al y Rh/Al para las muestras 

HY, HY-C, 0.8Rh-HY-R y 1.1Rh-HY-R. El análisis EDS para la zeolita HY, sin tratamiento 

térmico (HY), mostró valores cercanos a la relación Si/Al reportada por el fabricante 

Zeolyst. Posterior a las etapas de síntesis (calcinación, intercambio iónico, calcinación-

reducción), la relación Si/Al no mostró ningún cambio significativo. Comparando los 

valores de Rh/Al entre los catalizadores con Rh, la cantidad de rodio en la muestra 1.1Rh-

HY-R fue 1.5 veces mayor que la muestra 0.8Rh-HY-R.  

Tabla 1. Peso de Rh y relaciones atómicas Si/Al and Rh/Al. 

 

 

 

 

 

 

 

 

  [a] Determinada por ICP-OES, [b] Determinada por EDS y 

  [c] Diferencia en la cantidad de Rh entre los catalizadores                                                                            

.                        0.8Rh-HY-R y 1.1 Rh-HY-R. 

Sample Rh[%wt][a] Si/Al[b] Rh/Alb] 

HY - 14.81 - 

HY-C - 14.28 - 

0.8Rh-HY-R 0.86 
12.65 - 

- 0.14 

1.1Rh-HY-R 1.11 
13.12 - 

- 0.21 

∆Rhc [%] 22.1  29.8 
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4.8.3 TGA/DTG 

 Las gráficas TGA/DTG para las muestras HY y Rh-HY-IE se muestran en la 

Figura 14. Inicialmente, para las muestras 0.8Rh-HY-IE y 1.1Rh-HY-IE se observó una 

pérdida de masa a temperaturas menores de 240 °C, lo cual se puede relacionar con la 

desorción de agua que estaba fuertemente enlazada sobre los sitios ácidos más fuertes, 

y a la liberación de los ligandos NH3 más débiles en el complejo [Rh(NH3)5H2O]+3. 

Posteriormente, la pérdida de masa entre 240 y 400°C, se asoció a la descomposición 

de ligandos NH3 fuertes.[21-24] El cambio de peso debido a la descomposición del 

precursor fue de 0.7%. Por otro lado, se puede apreciar que las curvas de la derivadas 

de pérdida de peso obtenidas para la zeolita HY mostraron una significativa pérdida de 

masa alrededor de 366 °C, la cual puede deberse debido al proceso de 

deshidroxilación.[23,24] A alta temperatura, el área bajo la curva del perfil de la derivada 

de la perdida de peso (%/C) fue mayor para la muestras 1.1Rh-HY-IE que para la muestra 

0.8Rh-HY-IE. Esta diferencia indicó que fue posible incrementar la cantidad de rodio en 

la muestra HY-C en un 25.4%.  

 
Figura 14. Perfiles de TGA/DTG para las muestras (a) HY, (b) 0.8Rh-HY-IE, y (c) 1.1Rh-HY-IE. 

4.8.4 TPO 

 La Figura 15 muestra el perfil de oxidación a temperatura programada (TPO) 

para el catalizador 0.8Rh-HY. Se registraron tres señales del análisis por TPO: dos picos 

a 263 y 302°C, y un pico adicional bien definido a 357°C. Estos podrían estar relacionado 

al proceso de oxidación paso a paso de los ligandos NH3 del complejo 

[Rh(NH3)5H2O]+3.[22,24] Posterior a 357 °C, se observó una inversión drástica de la señal 

TCD, la cual alcanzó un mínimo a 386°C. Finalmente, la señal se estabilizó después de 

450°C. El súbito decaimiento de la señal puede estar asociado con la producción de 
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gases N2, NO, N2O, y H2 de una completa descomposición del aminocomplejo de Rh que 

no pueden ser adsorbidos por la trampa de sílice y fueron detectados por TCD. De 

acuerdo con varios autores,[25,26] la producción de estos gases contribuye a un proceso 

de autoreducción de las especies Rh+3 hacia partículas de rodio metálico y Rh+. 

Posteriormente, estas últimas especies se oxidan y forman una mezcla de óxidos de Rh 

que son: ion rodil (RhO+), dióxido de rodio (RhO2) y sesquióxido de rodio (Rh2O3). En 

comparación con los resultados por TGA, los perfiles TPO confirmaron que la pérdida de 

peso tiene mayor relación con el proceso de oxidación del complejo. 

 

Figura 15. TPO del catalizador 0.8Rh-HY-IE. 

4.8.5 TPR 

 Para investigar la temperatura de formación de las partículas de rodio metálico, 

se llevaron a cabo los experimentos por TPR. La Figura 16 muestra los perfiles TPR 

para la muestra 0.8Rh-HY-IE calcinada a 300°C (0.8Rh-HY-C300) y a 400 ˚C (0.8Rh-

HY-C400). También se muestra un experimento TPR para la muestra HY-C, no mostró 

ningún pico que indique el consumo de hidrógeno. Para la muestra Rh-HY-C300, se 

lograron distinguir dos picos; un pico prominente a 90°C con un máximo a 150°C y un 

pico pequeño y ancho alrededor de 315°C. Al calcinar a 300°C, una significante fracción 

de ligandos NH3 pudo permanecer en el complejo de Rh; la reducción de picos podría 

ser atribuida a la reducción de especies y RhO2.
[27] La calcinación de la muestra 0.8Rh-

HY-IE, a 400°C, llevó a la descomposición de las especies Rh(NH3)X y la conversión de 

especies RhO2 a Rh2O3. [25] El sesquióxido de rodio se puede reducir por debajo de 30-

50°C para formar partículas metálicas. Considerando que la temperatura al inicio de los 

experimentos TPR fue de 40 °C, esto podría explicar la ausencia de picos con una 

reducción intensa. Después de 360 °C, las muestras Rh-HY-C300 y Rh-HY-C400, no 
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mostraron picos significativos de reducción, sugiriendo que no se forman cationes Rh+3 

en la caja sodalita. [26] 

 
Figura 16. TPR-H2 del catalizador 0.8Rh-HY-IE calcinado a (a) 300 °C, 0.8Rh-HY-C30 y (b) 400 ˚C, 

0.8Rh-HY-C400. (c) TPR de la muestra HY-C. 

4.8.6 XRD 

 En la Figura 17 se muestran los primeros cuatro picos normalizados de XRD 

para HY, HY-C, 0.8Rh-HY-IE, y 0.8R-HY-R que son asignados a los planos cristalinos 

[111], [220], [311] y [331]. El parámetro de celda y el promedio del tamaño de cristal se 

muestran en la Tabla 2. Las muestras HY (Zeolyst) muestran las primeras cuatro 

reflexiones a valores 2θ de 6.3076, 10.3090, 12.0851, y 15.9028. Después de la 

calcinación a 400°C de la muestra HY, HY-C, las posiciones de los picos se desplazaron 

a menores valores de 2θ:  6.2464, 10.2478, 12.0239, y 15.8416 en conjunto con un 

incremento en la intensidad de los picos. Después del intercambio del rodio con la 

muestra HY-C, 0.8Rh-HY-IE, los picos de difracción presentaron un ligero 

desplazamiento hacia mayores valores 2θ de 6.2667, 10.2682, 12.0443, y 15.8619, con 

menores intensidades de difracción. Finalmente, la zeolita de intercambio de rodio 

calcinada y reducida, 0.8Rh-HY-R, llevó a un incremento significativo de las intensidades 

de los picos de difracción y a valores cercanos 2θ con los valores de ángulo de difracción 

de la muestra HY-C.  

 Independientemente del paso de síntesis, la posición y la intensidad de la 

difracción de picos para todas las muestras mostraron ser isoestructurales con aquellas 

correspondientes a la fase cúbica de la zeolita Y (PDF 079-4536). La única diferencia 

mínima entre los patrones XDR es el ancho de pico entre las muestras HY-C y 0.8Rh-

HY-R, el cual está asociado con los diferentes tamaños de los cristales. Los datos de la 

Tabla 2 indicaron que los parámetros de la celda cúbica no se modificaron por ninguno 
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de los tratamientos térmicos ni por la adición de Rh. Sin embargo, existe una reducción 

significativa en el tamaño del cristal después de la adición de rodio. Debido a la baja 

carga o alta dispersión del metal, no se observaron picos de difracción para las cristales 

de Rh, i.e, tamaño de partícula <5 nm.[28] 

 

Figura 17. Primeros cuatro picos de reflexión normalizados de las muestras (a) HY, (b) HY-C, (c) 

0.8Rh-HY-IE y (d) 0.8Rh-HY-R en función del ángulo 2θ. 

Tabla 2. Parámetro de red y tamaño promedio de cristal de las muestras HY, HY-C, 0.8Rh-HY-IE y 

0.8Rh-HY-R. 

Sample 
Lattice parameter 

a (Å)[a] 
Average crystallite 

size (nm)[a] 

HY 24.3186 {7} 144 {2} 

HY-C 24.3157{6} 144 {1} 

0.8Rh-HY-IE 24.3170 {10} 117 {2} 

0.8Rh-HY-R 24.3190{10} 114 {1} 

[a] Desviación estándar, { }, mostrado en el último dígito, la cual  

corresponde al refinamiento de parámetros Rietveld. 

4.8.7 Fisisorción de N2 

 La Figura 18 muestra las isotermas de adsorción-desorción de nitrógeno para 

las muestras HY-C y 0.8Rh-HY-R. La muestra HY-C mostró una isoterma tipo I con una 

histéresis tipo H4, de acuerdo con la clasificación IUPAC. La meseta de la isoterma en 

HY-C es característica de un microporo sólido y se observó la presencia de 

mesoporosidad que podría ser inducida por el proceso de calcinación. La adsorción 

limitada de N2, después del valor inicial de los microporos, indicó una baja área de 

superficie externa/mesoporo.[3] Por otra parte, después de la incorporación de Rh y del 

proceso de calcinación-reducción, el volumen adsorbido de N2 incrementó y la histéresis 

se ensanchó, lo cual puede ser atribuido al incremento de la mesoporosidad.[30] El perfil 

de N2-fisisorción para 0.8Rh-HY-R correspondió a una isoterma tipo II pero conservó la 

histéresis tipo H4.  
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 En la Tabla 3 se muestran los valores del área total superficial, volumen total 

de poro, diámetro de poro, área de superficie externa, área de superficie de microporo y 

volumen de microporo. La muestra 0.8Rh-HY-R exhibió un aumento en el área superficial 

en comparación con la muestra HY-C, sin embargo, el volumen de microporo y el área 

de superficie de microporo disminuyeron. Notablemente, los diámetros de poro de estos 

materiales fueron similares, indicando que no hubo colapso de la estructura 

faujasita.[31,32] El incremento en el volumen de poro para la muestra 0.8Rh-HY-R sugiere 

que ocurrió un aumento de la mesoporsidad debido a la disolución del aluminio dentro 

de la estructura de la exposición de la solución ácida durante el intercambio iónico.  

 

Figura 18. Isotermas de adsorción-desorción a 77 K para las muestras (a) HY-C y (b) 0.8Rh-HY-R. 

Tabla 3. Propiedades texturales de los materiales HY-C y 0.8Rh-HY. 

 

 
 

 
 

[a] Área superficial (m2/g), [d] volumen de poro (cm3/g), y [f] diámetro  

de poro (nm) estimados por el método DFT.  

[b] Área de microporo (m2/g), [c] área externa (m2/g), y [d] volumen  

de microporo (cm3/g) determinados por el método t-plot. 

4.8.8 TPD-NH3 

 Las pruebas NH3-TPD permitieron evaluar la fuerza y distribución de los sitios 

ácidos en los catalizadores. En la Figura 19 se muestran las curvas de NH3-TPD para 

HY-C, y 0.8Rh-HY calcinado a 300 °C (0.8Rh-HY-C300-R ó 0.8Rh-HY-R) y 400°C 

(0.8Rh-HY-C400-R) seguido de la reducción a 410°C. Se analizó la muestra HY-C en 

Muestra S[a] Sµ
[b] SExt

[c] Vp
[d] Vµ

[e] Dp
[f] 

HY 680 755 109 0.45 0.31 0.84 
0.8Rh-HY-R 931 457 473 0.81 0.25 0.86 
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flujo de He puro para determinar la línea base. Las muestras mostraron una estructura 

de tipo zeolita acida HY. La curva de TPD para la zeolita HY-C mostró dos picos 

principales: uno alrededor de 220°C, seguido de otro pico alrededor 390°C. Después de 

la incorporación de Rh, ambas muestras exhibieron un incremento en la señal TCD sin 

cambio significativo en la forma de los perfiles de TPD. En comparación con la curva de 

TPD de la muestra 0.8Rh-HY-C400R-410, la muestra 0.8Rh-HY-C300-R410 mostró un 

ligero incremento en el pico alrededor de 220°C para. Por consiguiente, la muestran 

mostraron tener distribución de sitios ácidos de fuerza débil y media. La concentración 

de sitios ácidos para las muestras HY-C y 0.8Rh-HY-R se enlistan en la Tabla 4. La 

incorporación de Rh en la zeolita HY-C aumento la concentración de sitios ácidos 

específicos (por unidad de masa). En contraste,  los valores de la concentración de los 

sitios ácidos intrínsecos por unidad de área fueron similares en comparación con la 

muestra HY-C. Por lo tanto, se sugiere que el aumento de la adsorción de NH3 se debe 

a un aumento en la mesoporosidad y al área superficial; como se determinó mediante 

análisis de fisisorción de N2. 

 

Figura 19. TPD-NH3 para las muestras (a) HY-C, (b) 0.8Rh-HY-C300-R, y (c) 0.8Rh-HY-C400-R ó 

0.8Rh-HY-R. 

Tabla 4.  Cantidad de NH3 adsorbido para la muestras HY-C y 0.8Rh-HY-C400-R muestras, determinadas por 

termogravimetría de NH3 adsorbido (en peso) a 120 °C. 

Catalizador 
Cantidad total de NH3 

[µmol/g]   [µmol/m2] 

HY-C 842  1.14 

0.8Rh-HY-C400-R 1143   1.23 
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4.8.9 27Al MAS NMR 

 Los experimentos de 27Al MAS NMR permitieron proporcionar información 

directa acerca del proceso de desaluminación que revela la extracción del aluminio 

dentro de la estructura (FAL, framework aluminium). La extracción de las especies FAL 

genera especies que pueden depositarse sobre la superficie de la zeolita (EFAL, extra-

framework aluminium). En la Figura 20 se presenta el espectro 27Al MAS NMR de las 

muestras  HY, HY-C y 0.8Rh-HY-R. Todas las muestras mostraron un pico ancho entre 

57-60 ppm, atribuido a la especies FAL (AlIV) distorsionadas, y un pico agudo cerca de 0 

ppm, el cual puede ser asignado a EFAL (AVI) hexacoordinado.[33,34]  En comparación 

con las muestras HY-C y 0.8Rh-HY-R, la zeolita HY exhibió una mayor cantidad de 

especies FAL (58.2 ppm) y una menor presencia de especies EFAL (-0.5 ppm). De 

hecho, la zeolita HY es una zeolita HY ultra estable, que fue resultado de un proceso de 

desaluminación realizado por el proveedor Zeloyst de una zeolita HY con baja relación 

Si/Al. Después de la calcinación de la muestra HY, se mostró un incremento agudo en la 

señal de EFAL a -0.23 ppm en relación con la disminución de la intensidad del pico FAL 

a 59.3 ppm. Finalmente, para la muestra 0.8Rh-HY-R, a 57.2 y -1.0 ppm, ambas señales 

FAL y EFAL mostraron un cambio mínimo en la intensidad de señal, sugiriendo un 

proceso adicional de desaluminación pero en menor grado. Adicionalmente, la muestra 

0.8Rh-HY-R exhibió un ensanchamiento del pico característico de las especies 

tetraédricas, sugiriendo una transferencia de electrones de las partículas de rodio a los 

sitios FAL. 

 
Figura 20. Espectro 27Al-MAS NMR para las muestras (a) HY, (b) HY-C y (c) 0.8Rh-HY-R.  
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4.8.10 TEM 

 En la figura 21 se muestran las micrografías electrónicas de varias regiones 

locales del catalizador 0.8Rh-HY. Las manchas negras con mayor contraste se atribuyen 

a las partículas Rh. Las partículas de rodio en la zeolita HY son de forma casi esférica, y 

consisten principalmente en tamaños que varían entre 1 nm y 2 nm de diámetro, junto 

con algunas partículas más grandes con diámetros superiores a 2 nm. También se 

detectaron partículas con tamaños menores a 1 nm. La distribución del tamaño de 

partícula no fue posible determinarse debido a la oclusión de las partículas de rodio 

dentro de los canales de zeolita. Estos resultados indican que se pueden sintetizar 

nanopartículas de rodio pequeñas y bien dispersas en la superficie de la zeolita. [35,36] 

 

Figura 21. Imágenes TEM de la muestra 0.8Rh-HY-R. Los círculos negros indican algunas partículas 

de rodio. 

4.8.11 XPS 

 La espectroscopia fotoelectrónica dilucidó tanto la cantidad como el estado de 

oxidación del rodio en la superficie de la zeolita. La Figura 22 presenta la región Rh 3d 

para la zeolita 1.1Rh-HY, tanto para el catalizador reducido (a) como oxidado (b). Para 

ambas muestras, las señales fotoelectrónicas atribuidas a Rh 3d están bien descritas por 

un solo doblete con un curva Rh 3d5/2 centrada en 308.6 eV y en 309.6 eV para la muestra 

reducida y la muestra oxidada, respectivamente. La región Si 2p dio como resultado que 

las características de Si 2p3/2 encajaran con picos centrados en 103.5 eV para ambas 

muestras. Es importante destacar que la posición energética de las características de Rh 

3d es característica del rodio en el estado de oxidación 3+.[37,38] Aun cuando el catión 

Rh4+  ha sido implicado en algunos estudios de catalizadores, excluimos la posibilidad 

de Rh4+ debido a las altas temperaturas de reducción y de oxidación como se muestra 

en los resultados de TPR anteriores. 
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Figura 22. Región representativa de Rh 3d del espectro fotoelectrónico para los materiales (a) 

1.2Rh-HY-R y (b) 1.2Rh-HY-C400. Ajustes de las respectivas regiones 308.6 eV and 309.6 eV,  

indicaron la presencia de especies Rh3+ para ambos materiales. 

 Por medio de un modelo de superposición se cuantificó la cobertura de Rh en 

las estructuras de zeolita HY.[39] La ecuación 1 presenta un modelo para la relación 

determinada experimentalmente de áreas de pico fotoelectrónico de rodio (𝐼Rh 3d)  a silicio 

(𝐼Si 2p). En la ecuación 1, los factores de sensibilidad específicos del instrumento son 

SFRh 3d = 4.107 y SFSi 2p = 0.283, cuando ρRh 3d = 72.6 átomos nm–3 basados en una 

densidad volumétrica de 12.6 g cm-3 y ρSi 2p = 22.3 átomos basados en nm en una 

densidad volumétrica de zeolita de 2.22 g cm-3 que se compone principalmente de SiO2. 

Dentro de los términos exponenciales, se empleó dRh = 0.21 nm basado en un volumen 

cúbico equivalente a un diámetro atómico de rodio de 0.268 nm y un ángulo de 

recolección de fotoelectrones θ = 45°. Desafortunadamente, no existen valores de 

atenuación de longitud de electrones experimentales para fotoelectrones de energías no 

tradicionales. Empleamos valores experimentales inelásticos de recorrido libre medio a 

través de rodio para fotoelectrones de 1178 eV λRh = 1.6 nm y fotoelectrones de 1383 eV 

para λSi = 1.8 nm.[40] A partir de este modelo y valores, las soluciones numéricas para 

una monocapa uniforme de átomos de Rh cuando Φ  = 1, produce relaciones 

𝐼Rh 3d/𝐼Si 2p = 9.93. Cuando IRh 3d / ISi 2p = 0.101 para los datos en la Fig. 22a y 0.094 para 

los datos en la Fig. 22b, la ecuación 1 determina una cobertura Φ≈ 0.01 que concuerda 

con la cantidad de rodio en %peso de 1.11%, determinada por la técnica ICP. 
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Capítulo V 
 
 

Hidrodesoxigenación de guayacol, 

fenol y anisol sobre Rh-Hβ 
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5. Resultados y discusión 

5.1 Hidrodesoxigenación de guayacol sobre zeolita Hβ 

La Figura 1 representa los resultados de la evolución de la conversión en función 

del tiempo de reacción (TOS, time on stream) en la HDO de guayacol sobre la zeolita 

Hβ. Con el fin de obtener información acerca de la reactividad de los sitios ácidos de la 

zeolita Hβ se evaluaron dos temperaturas de reacción, 250°C y 300°C, a                                 

WSHV = 1.0 h-1.  

La conversión de guayacol incrementó conforme la temperatura aumentó, sin 

embargo, al aumentar el WSHV la conversión disminuyó notoriamente. Inicialmente, a 

250°C y 1.0 h-1, se observó una desactivación progresiva de 90.3% hasta 63.4% durante 

los primeros 210 min de TOS. Después de 60 min, la conversión mostró un cambio 

abrupto en el perfil de desactivación disminuyendo a 42.2%. La conversión final a estas 

condiciones de reacción fue 37.9% después de 305 min. Consecutivamente, a 250 °C, 

se incrementó el flujo másico de guayacol a 2.0 h-1 en donde la conversión disminuyó a 

28.9% seguido de una desactivación menos pronunciada y aproximándose a una 

conversión de 19.3% a los 505 min. A 300°C, se observó un mayor consumo de guayacol 

con un máximo de conversión de 52.7%, y después de 90 min disminuyó a 46.5%. 

Finalmente, se disminuyó el WSHV a 1.0 h-1 con lo cual se alcanzó una conversión 

alrededor de 45% en los primeros 60 min de tiempo de reacción y disminuyó a 42.2 

después de 82 min. Por medio de la técnica de análisis GC-MS, se identificaron 

productos derivados de las diversas reacciones que involucra la ruta de desoxigenación 

completa, como son el benceno, tolueno, xileno, mesitileno e isodureno, junto con otros 

compuestos más pesados como los naftalenos alquilados y hexametilbenceno. También 

se identificaron productos de una incompleta desoxigenación del guayacol, tales como 

aniso, fenol, p-cresol, 3,5-xilenol y mesitol. El veratrol, metilguayacoles y metilcatecoles 

se observaron consistentes en las reacciones llevadas a cabo a las dos temperaturas, 

prevaleciendo como los productos principales. 

Los incrementos de temperatura a 300°C resultaron en la formación de productos 

que son precursores de coque. Este tipo de coque son compuestos poliaromáticos que 

envenenaron los sitios ácidos y obstruyeron los microporos de la zeolita β lo cual 

disminuyó la formación de hidrocarburos, la actividad catalítica y el tiempo de vida útil. 

Estos resultados son consistentes con estudios similares que cuantifican la conversión 

de compuestos fenólicos (fenol, anisol y guayacol) sobre zeolitas ácidas y resalta la 

importancia de introducir una funcionalidad metálica para promover las reacciones de 

desoxigenación y mitigar la formación de productos secundarios responsables de la 

desactivación del catalizador. [1] 
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Figura 1. Conversión de guayacol sobre la zeolita Hβ a [1] (   ) 250 °C y 1.0 h-1, [2] (   ) 250 °C y           

2.0 h-1, [3] (    ) 350 °C y 2.0 h-1, [4] (   ) 300 °C y 1.0 h-1 en función del tiempo de reacción.  

5.2 Hidrodesoxigenación de Guayacol sobre 0.7Rh-Hβ 

En la Figura 2 se muestran la conversión de guayacol, la suma de selectividades 

de productos HDO y la suma de selectividades de productos oxigenados para el 

catalizador 0.7Rh-Hβ-R en función de TOS, a 150 °C, 200 °C y 250 °C. Al inicio de la 

reacción, 150 °C, la conversión de guayacol disminuyó de manera inmediata de 99.9% 

a 39.1% durante la primeros 30 min y estabilizándose alrededor de 30.8% después de 

275 min. Durante a estas condiciones de reacción, se detectó una disminución de la 

selectividad de compuestos desoxigenados de 10.5% a 5.7% en relación con un aumento 

de los compuestos oxigenados de 0.7% a 6.3%. La pérdida de selectividad hacia 

productos de HDO indican una fuerte adsorción de los compuestos fenólicos como 

guayacol y catecol. Este efecto puede bloquear los poros de la zeolita e imposibilitar la 

difusión del reactivo hacia a los sitios activos.  

Notablemente, un incremento de la temperatura a 200°C mostró una máxima 

conversión de 95.7% y selectividad de productos de HDO de 24.1%. Luego de alcanzar 

un valor máximo de conversión, se mostró un decaimiento lineal a lo largo del tiempo de 

reacción mientras que la selectividad hacia productos HDO se estabilizó en 20.9% y la 

selectividad hacia productos mono-oxigenados aumentó continuamente hasta 10.1%, a 

los 269 min. A 250 °C, el catalizador Rh-Hβ mostró una conversión total y la selectividad 

hacia productos de HDO aumento más del doble que la conversión a 200°C, con un 

máximo a 68.8% y un mínimo de 57.7%. A esta temperatura, se observó la conversión 

estables a lo largo del TOS (300 min). Finalmente, un aumento del WSHV a 2.0 h-1 
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disminuyó conversión de guayacol de 87.2% a 78.8%, en 60 min. Durante este periodo 

de tiempo de reacción, se observó una selectividad hacia productos de HDO alrededor 

de 51% en relación con un ligero aumento de productos oxigenados 6.8%.  

 

Figura 2. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 0.7Rh-Hβ-R. Condiciones de reacción: (    ,    ,    ) 150 C y 1.0 h-1 , (    ,    ,    ) 200 C y    

1.0 h-1, y (    ,     ,    ) 250 C a 1.0 h-1 y (    ,    ,    ) 250 °C a 2.0 h-1.  

La Figura 3 muestra la distribución de productos en función del tiempo y 

temperatura. Los cambios de mayor importancia con respecto al aumento de temperatura 

se observaron en la selectividad hacia biciclohexil, metilciclopentano, ciclohexano, 

metilciclohexano y ciclohexanona. A 250 °C, se observó la mayor selectividad hacia 

ciclohexano (39.3%) pero la selectividad disminuyó en función del tiempo, la conversión 

fue estable. Las rutas de alquilación e isomerización se incrementaron al aumentar la 

temperatura de reacción. El biciclohexil, un producto policíclico alifático de alto valor 

agregado se formó en el dominio de las condiciones de reacción. La alta relación de sitios 

Lewis y Brønsted de la zeolita β se ha relacionado con la formación de coque de alto 

peso molecular promoviendo la desactivación.  
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Figura 3. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 0.7Rh-Hβ-R a tiempos iniciales (izquierda) y finales (derecha) a [1] 150 °C, 200 

°C y 250 °C, a 1.0 h-1, y [2] 250 °C y 2.0 h-1. 

5.2.1 Regeneración de 0.7Rh-Hβ-R e hidrodesoxigenación de Guayacol  

Con el fin de evaluar el impacto del coque en la desactivación del catalizador 

0.7Rh-Hβ-R, se regeneró este catalizador y posteriormente se evaluó en la HDO de 

guayacol a 200 °C y 1.0 h-1.   Las condiciones de regeneración se eligieron dentro de los 

límites en los que se sintetizó y activó el catalizador. Las etapas son las siguientes: (I) 

tratamiento en H2 a 350 °C y (II) tratamiento en H2 a 350 °C seguido de calcinación a 400 

°C en aire y una subsecuente reducción en H2 a 350 °C.  

 La Figura R-A muestra la HDO de guayacol sobre 0.7Rh-Hβ-R posterior al 

tratamiento con H2. Por medio de la regeneración a 350 °C no fue posible alcanzar el 

comportamiento inicial en la conversión de guayacol. La conversión de guayacol 

disminuyó desde 75.0% hasta 52.2%, sin mostrar estabilidad aparente. La selectividad 

hacia compuestos de HDO se mantuvo estable alrededor de 26% en todo el tiempo de 

reacción en conjunto con un ligero incremento lineal de la selectividad de compuestos 

oxigenados de 2.0% a 6.1%. La diferencia en la conversión inicial entre las dos 

reacciones, fresco y regenerado sugiere que no fue posible eliminar el efecto global de 

envenenamiento por coque sobre la actividad del catalizador.6 

La figura R-B muestra la evolución de la HDO de guayacol sobre el catalizador 

0.7Rh-Hβ-R, después del tratamiento H2-Aire-H2. Notablemente, el tratamiento en aire 

permitió una regeneración total del catalizador en donde se obtuvo una conversión 

completa y estable del guayacol durante el TOS. Así mismo, se mostró un aumento 

significativo en la selectividad de productos de HDO del 30% con respecto al último valor 
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observado con el catalizador fresco, 20.9%. En el transcurso de la reacción esta 

selectividad disminuyó de 52.6% a 44.2% en 240 min.  Esto indica que únicamente con 

aire es posible regenerar la actividad del catalizador por deposición de coque; generado 

previamente a 250 °C. La diferencia de la conversión entre el catalizador fresco y el 

catalizador regenerado, a 200 °C, sugiere un efecto previo de envenenamiento a 150 °C 

por adsorción del guayacol y sus derivados como catecol y veratrol. 

 

Figura R-A. Conversión de guayacol en función del tiempo sobre el catalizador 0.7Rh-Hβ-R 

“regenerado” con H2. (   ) Conversión de guayacol, (    ) selectividad de productos desoxigenados, 

y (    ) selectividad de productos oxigenados. Condiciones de reacción: 200 °C y 1.0 h-1. 

 

Figura R-B. Conversión de guayacol en función del tiempo sobre el catalizador 0.7Rh-Hβ-R 

“regenerado” con H2-Aire-H2. ( ...) Conversión de guayacol, (…. ) selectividad de productos 

desoxigenados, y (   ..) selectividad de productos oxigenados. Condiciones de reacción: 200 °C y 

1.0 h-1.  
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En la figura R-C, se muestra una comparación de la distribución de productos 

entre los diferentes tratamiento de regeneración. Al inicio de la reacción, con el 

tratamiento en H2, se recuperó la selectividad de ciclohexano (con mínimas cantidades 

de ciclohexanona). Sin embargo, en el transcurso del tiempo de reacción, la selectividad 

hacia ciclohexano disminuyó en relación con el aumento de ciclohexanona y biciclohexil. 

Notablemente, con el tratamiento con aire se observó un incremento en la selectividad 

hacia ciclohexano (29.4) y biciclohexil (8.3) con una estabilidad a la largo del tiempo de 

reacción.  

Figura R-C. Comparación en la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

entre el catalizador 0.7Rh-Hβ-R regenerado con H2 (izquierda) ó H2-Aire-H2 (derecha). Condiciones 

de reacción 200 °C, 1.0 h-1. 

5.3 Efecto del WSHV en la hidrodesoxigenación de guayacol. 

En la figura 4 se presentan la conversión y selectividades del catalizador 0.7Rh-

Hβ-R en la HDO de guayacol a 250°C y dos WSHV=1.1 h-1 and 2.2 h-1. Al inicio, a 

WSHV=1.1 h-1, el catalizador 0.7Rh-Hβ-R mostró una conversión completa y estable por 

289 min; la selectividad total hacia productos desoxigenados fue disminuyendo 

paulatinamente. En contraste, un incremento en la espacio velocidad a 2.2 h-1, llevó a 

una desactivación progresiva lineal sin alcanzar un estabilidad aparente y en paralelo 

con una acumulación progresiva del total de compuestos oxigenados. La conversión final 

y la selectividad hacia productos desoxigenados a 1.1 h-1 fueron 99.8% y 58.9%, 

respectivamente. Al incrementar el WSHV a 2.2 h-1, durante 300 min de TOS, resultó en 

una caída en la conversión final hasta 68.6% y un decaimiento en la selectividad hacia 

productos desoxigenados hasta 31.3% 
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Figura 4. Hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador 0.7Rh-Hβ-R a 250 °C con dos WSHV 

= 1.1 h-1 (     ,     ,    ) y 2.2 h-1 (     ,       ,     ). Conversión (), selectividad hacia productos desoxigenados 

() y productos oxigenados ().  

La Figura 5 muestra la distribución de productos de la conversión de guayacol en 

función al tiempo de reacción inicial, medio y final a WSHV de 1.1h-1 y 2.2h-1. A 1.1 h-1, 

la selectividad de metilciclopentano, ciclohexeno, ciclohexano, metilciclohexano y 

biciclohexil y ciclohexano-(ciclopentilmetil) disminuyeron entre 30 min y 289 min. El 

decaimiento de productos de isómeros y alquilados libres de oxígeno, sugiere una 

disminución en la actividad de sitios ácidos, la cual es consistente con la pérdida de sitios 

ácidos fuertes.[3] Después de 289 min, un cambio en la velocidad espacial a 2.2 h-1, 

mostró un decremento continuo en la formación de metilciclopentano, ciclohexano y 

metilciclohexano. 

La selectividad del producto desoxigenado más abundante, el ciclohexano, 

disminuyó a 23.6% después de 627 min de tiempo de reacción. Junto con los productos 

oxigenados, la selectividad hacia ciclohexanona y [1,1´-biciclohexil]-2-one alcanzaron un 

valor del 2.8% y 2.2%. El incremento en la selectividad de ciclohexanona en función del 

tiempo sugirió el efecto del recubrimiento de los sitios metálicos por coque que conlleva 

a una menor relacion de sitios metálicos/ácidos.[6] 
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Figura 5.  Distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador   

0.7Rh-Hβ-R en función de los tiempos de reacción, inicial, intermedio y final, a velocidades 

espaciales específicas de 1.1 h-1 y 2.2 h-1. T = 250 ˚C. 

5.4 Efecto de la cantidad de Rh en la HDO de guayacol 

Con el objetivo de estudiar el efecto de la relación de sitios metálicos/ácidos en el 

proceso de HDO del guayacol, se agregó una mayor cantidad de Rh (0.94% en peso) 

sobre la zeolita Hβ. En la Figura 6 se muestran la conversión y selectividad en función 

del tiempo de reacción, a 150 °C, 200 °C y 250 °C con 1.0 h-1. A 150 °C, el catalizador 

0.9Rh-Hβ-R mostró un 20% más de conversión en comparación con el catalizador de 

menor contenido metálico, 0.7Rh-Hβ-R. Además, se observó que ambos catalizadores 

exhiben un perfil de desactivación similar, en donde el catalizador 0.9Rh-Hβ-R mostró 

una menor desactivación (conversión del 51.6%).  

Cuando la temperatura se incrementó a 200°C, se incrementó la conversión a un 

valor máximo de 99.5% manteniéndose estable durante 235 min de tiempo de reacción. 

La selectividad hacia compuestos desoxigenados aumentó a 52.1% mientras que la 

selectividad hacia compuestos oxigenados disminuyó a 4.9%, en donde se minimizaron 

los efectos de desactivación.  

A 250 °C, se observó en una completa conversión completa con una selectividad 

alrededor de 86.2% hacia productos desoxigenados. Finalmente, un cambio en la 

velocidad másica de alimentación de guayacol, a 2.0 h-1, no mostró cambios en la 

conversión de guayacol. La selectividad hacia compuestos desoxigenados disminuyó, 

pero se mantuvo alrededor de 67%, después de 128 min.  
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Figura 6. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 0.9Rh-Hβ-R. Condiciones de reacción: (    ,    ,    ) 150 C y 1.0 h-1 , (    ,    ,    ) 200 C y    

1.0 h-1, (    ,     ,    ) 250 C a 1.0 h-1 y (    ,    ,    ) 250 °C a 2.0 h-1.  

En la Figura 7 se muestra la distribución de productos para el catalizador Rh con 

0.94 % en peso. Al inicio, a 150°C y después de 50 min, solamente se detectaron como 

productos ciclohexano, biciclohexil, ciclohexanona y metoxiciclohexanona. La 

selectividad hacia ciclohexano disminuyó de 11.1% a 4.6% después de 328 min mientras 

la selectividad hacia ciclohexanona aumentó a 4.3%. La aparición de metoxiciclohexona 

apunta hacia una capacidad limitada de hidrogenación y de desmetoxilación de los sitios 

metálicos y sitios ácidos, respectivamente.  

Una vez que la temperatura aumentó a 200°C, la selectividad hacia ciclohexano y 

biciclohexil alcanzaron valores máximos de 42.2 y 7.5%, respectivamente. Después de 

632 min la selectividad del ciclohexano se mostró estable. Además, a esta temperatura 

se favoreció la formación del producto condensado oxigenado [1,1´-biciclohexil]-2-one 

(4.6%) el cual aumentó a medida que disminuyó la cantidad de biciclohexil (4.2%). 

Además, se observó la formación de ciclohexano-(ciclopentilmetil), con una selectividad 

del 3.4% que es indicativa de la promoción de la ruta de condensación-isomerización.  

A 250°C, después de 235 min, se observaron incrementos en selectividad hacia 

ciclohexano de 52.2%, metilciclopentano de 6.9% y metilciclohexano de 5.2%. La 

producción de dimetilciclohexano indicó una promoción en la transalquilación del 

guayacol. Finalmente, a 2.0 h-1, disminuyó la formación de metilciclopentano, 

ciclohexano, metilciclohexano y dimetilciclohexano, prevaleciendo la formación de [1,1´-

biciclohexil]- 2-one.  
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Figura 7. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 0.9Rh-Hβ-R a tiempos iniciales (izquierda) y finales (derecha) a una temperatura 

específica en función de la temperatura de reacción, a 1.0 h-1 y 2.0 h-1. 

Estos resultados indicaron que el incremento en la carga en Rh a 0.94 % en peso 

favoreció la conversión, estabilidad y selectividad hacia ciclohexano. A temperaturas 

entre 200-250°C, no se observaron efectos de desactivación por la formación de 

compuestos desoxigenados. Por lo tanto, podemos proponer que un aumento en la 

relación de sitios metálicos/ácidos promueve las rutas de secuenciales de hidrogenación-

desoxigenación-hidrodesoxigenación.[7,8] 

5.5 Efecto del WSHV en la hidrodesoxigenación de guayacol sobre el catalizador 

0.9Rh-Hβ 

El catalizador 0.9Rh-Hβ-R mostró ser el más adecuado para la desoxigenación de 

guayacol; sin embargo, desde una perspectiva industrial, es imperativo evaluar el 

desempeño catalítico en mayores condiciones de alimentación de guayacol.                                

La Figura 8 muestra la evolución de la conversión total y selectividad como función del 

tiempo de reacción, con condiciones iniciales de reacción: 250°C con WSHV = 2.0 h-1 y 

posteriormente a WSHV = 4.0 h-1.  

Inicialmente, a 250°C y 2.0 h-1 se observó una conversión total y estable por 276 

min y selectividad del 66.7% hacia productos de HDO, sin formación significativa de 

compuestos mono-oxigenados (0.01%). Al duplicar el WSHV a 4.0 h-1, después de 329 

min, la conversión y la selectividad hacia productos de HDO disminuyeron 10% mientras 

que la selectividad hacia productos mono-oxigenados aumentó a 2.2%. 
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Figura 8. Evolución de la conversión de guayacol (), selectividad de productos desoxigenados 

() y selectividad de productos oxigenados () en función del tiempo de reacción sobre el 

catalizador 0.9Rh-Hβ-R. Condiciones de reacción: 250 °C a dos WSHV = 2.0 h-1 (   ,    ,    ) y 4.0 h-1           

(    ,     ,     ). 

La Figura 9 muestra la distribución de los principales productos en función del 

tiempo de reacción. Después de 276 min a 250°C y WSHV=2.0 h-1, se observaron 

compuestos alifáticos como el 2-metilpentano, metilciclopentano, ciclohexano, 

metilciclohexano, ciclohexano-(ciclopentilmetil) y biciclohexil, con selectividades de 

4.8%, 3.7%, 48.3%, 2.5%, 2.4% y 3.3% respectivamente. A 4.0 h-1, estas selectividades 

disminuyeron a 2.7%, 1.6%, 37.0%, 0.1%, 2.4% y 3.8%.  

Estos resultados indican que a mayor WSHV, la zeolita cargada con 0.94 % en 

peso se desactiva hacia la formación de productos libres de oxígeno, durante el proceso 

HDO de guayacol. La desactivación puede deberse a la promoción de coque por 

presencia de los sitios ácidos fuertes y sitios ácidos tipo Lewis dentro de la zeolita Hβ. 
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Figura 9. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de guayacol 

sobre el catalizador 0.9Rh-Hβ-R a tiempos iniciales, intermedios y finales en función del tiempo de 

reacción, a 250 °C. WSHV = 2.0 h-1 y 4.0 h-1. 

5.6 Hidrodesoxigenación de la mezcla fenol/anisol 

Los primeros estudios en aproximar la HDO del bioaceite se llevó a cabo para las 

moléculas modelos más sencillas mono-oxigenadas aromáticas como fenol y anisol. 

Estas moléculas son representantes de la fase orgánica que incluye a los productos 

derivados de la pirólisis de la lignina.[

[9-12]  

La Figura 10 muestra la conversión y selectividad en función de TOS para 0.7Rh-

Hβ-R, en un rango de temperatura entre 150-250 °C a 2.8 h-1. A 150°C y WSHV=2.8 h-1 

se observó la conversión total de fenol a lo largo de todo el tiempo de reacción mientras 

que la conversión de anisol disminuyó continuamente hasta alcanzar una valor de 86.3%, 

después de 202 min. Durante este tiempo de reacción, la selectividad hacia compuestos 

desoxigenados disminuyó de 75.6% a 71.3% y la formación de compuestos oxigenados 

aumentó de 6.8% a 21.8%. La pérdida de la conversión inicial de anisol, comparada con 

la conversión constante de fenol, es atribuida a una mayor afinidad del fenol por los sitios 

ácidos en la superficie de la zeolita. Esta preferencia de adsorción del fenol sobre la 

superficie disminuyó la interacción del anisol sobre los sitios activos del catalizador y por 

ende disminuyó conversión. Este efecto se observa más pronunciado en función del 

tiempo de reacción debido a que se adsorbe una mayor cantidad de fenol en la superficie 

del catalizador.  

A 200 °C, se obtuvo un conversión 99.5% de anisol, pero disminuyó gradualmente 

hasta 95.2%, después de 199 min de reacción.  Inicialmente, se incrementó a 83.1% la 

selectividad hacia compuestos desoxigenados, sin embargo, la selectividad fue 

disminuyendo de manera escalonada hasta alcanzar el valor final de 69.3%. A pesar de 
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la perdida de selectividad a compuestos desoxigenados, la formación hacia compuestos 

oxigenados (9.7%) fue menor en comparación a la selectividad de oxigenados a 150 °C.  

Finalmente, a 250°C, la selectividad hacia compuestos desoxigenados aumento 

a 86.3% después de 93 min. No se observaron, a nivel de trazas, compuestos 

oxigenados. Tampoco se observaron efectos de desactivación durante el tiempo en que 

se realizó la reacción. 

 

Figura 10. Evolución de la conversión de fenol () y anisol ( ), selectividad a productos 

desoxigenados y productos oxigenados en función del tiempo de reacción sobre el catalizador 

0.7Rh-Hβ-R. Condiciones de reacción: 150 °C, 200 °C, 250 °C, a 2.8 h-1.  

La Figura 11 muestra la distribución de productos como función del tiempo de 

reacción. Durante el rango de temperatura, se obtuvo como principal producto 

ciclohexano con selectividades de 59.3%, 60.6% y 71.2% a 150 °C, 200 °C y 250 °C 

respectivamente. A 150 °C y 200 °C, se observaron biciclohexil y ciclohexano-

(ciclopentilmetil) como productos desoxigenados de la ruta de condensación mientras 

que como productos oxigenados se observaron a la ciclohexanona, metoxiciclohexano y 

[1,1´-biciclohexil]-2-one. La desactivación está fuertemente relacionada con el aumento 

de la ciclohexanona y [1,1´-biciclohexil]-2-one con valores máximos de 14.3% y 6.9% a 

150 °C y de 4.8% y 4.6% a 200 °C. La producción de ciclohexanona es probable del 

resultado de una hidrogenación incompleta del fenol. Está limitada capacidad de 

hidrogenación también se ve reflejada en la producción de [1,1´-biciclohexil]-2-one en 

donde este compuesto no es capaz de hidrogenarse para formar ciclohexanol y 

posteriormente deshidratarse sobre los sitios ácidos y formar el 

biciclohexil.[15].Finalmente, a 250°C, se promovió la formación de metilciclohexano (2.9%) 

y metilciclopentano (7.3%); esto indica la activación de las rutas de isomerización y 

transalquilación, que comienzan a aparecer durante la HDO a esta temperatura.  
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Figura 11. Comparación de la distribución de productos en la hidrodesoxigenación de fenol y anisol 

en función del tiempo inicial (izquierda) y final (derecha), de reacción sobre el catalizador 0.7Rh-

Hβ-R.  

En contraste con la hidrodesoxigenación del guayacol, la HDO de la mezcla 

fenol/anisol catalizada con 0.7Rh-Hβ-R, exhibió una mayor actividad, estabilidad y 

selectividad hacia productos desoxigenados, aún a la temperatura más baja y mayor 

tiempo espacio. Estas diferencias en la velocidad de desactivación y selectividad pueden 

interpretarse de dos maneras: a) ambos, el alcohol aromático y éter aromático, se 

adsorben débilmente a la superficie del catalizador y actúan como precursores 

ineficientes de coque: y b) productos intermedios derivados de la transalquilación del 

guayacol, tales como el catecol, metilcatecoles, veratrol y metilguayacol pueden actuar 

como sitios de envenenamiento de mayor grado para ambos sitios, metálicos y ácidos, 

en el catalizador.[16,17]  

5.7 Síntesis y caracterización de los catalizadores Rh-Hβ 

5.7.1 ICP-OES 

En la tabla 1 se muestra el contenido de rodio determinado por ICP, expresado 

en % en peso, de los catalizadores 0.7Rh-Hβ-IE y 0.9Rh-Hβ-IE. Para la muestra 0.7Rh-

Hβ-IE, el contenido Rh fue de 0.71% peso el cual corresponde aproximadamente a 24% 

menos Rh que la concentración en la solución de intercambio. Al duplicar la 

concentración de Rh en la solución, se incrementó la cantidad de Rh sobre la zeolita 

(0.9Rh-Hβ-IE) a 0.94% en peso Rh. La máxima capacidad de intercambio iónico de 

0.9Rh-IE-HY puede explicarse por el hecho de que el complejo trivalente 

[Rh(NH3)5H2O]+3 requiere tres sitios de intercambio en la secuencia Al-O-(Si-O)-Al. Estas 

secuencias son menos probables que se presenten en zeolitas ricas en silicio que en la 

S
e

le
c

ti
v
id

a
d

 

Tiempo (min) 

[1,1´-Biciclohexil]-2-ona 
Biciclohexil 
Ciclohexano, (ciclopentilmetil) 
2-Metoxiciclohexanona 
Ciclohexanona 
Metilciclohexano 
Ciclohexano 
Metilciclopentano 



122 

 

zeolitas ricas en aluminio (Si/Al < 5)[18] Además, la zeolita Hβ se caracteriza de poseer 

una alta densidad de sitios ácidos Lewis, los cuales no son selectivos para llevar a cabo 

el intercambio iónico del complejo de Rh. La cantidad de rodio detectada en 0.9Rh-Hβ-

IE fue 1.3 veces mayor a la cantidad detectada en 0.7Rh-Hβ-IE.  

5.7.2 SEM-EDS 

Rh, Si, Al y O fueron los únicos compuestos detectados por experimentos SEM-

EDS. En la Tabla 1 se muestran los resultados las relaciones atómicas de Si/Al y Rh/Al 

para las muestras NH4-β, Hβ-C, 0.7Rh-Hβ-R y 0.9Rh-Hβ-R. La zeolita NH4-β mostró 

valores similares de Si/Al con los valores reportados de Si/Al por el proveedor Zeolyst. 

La diferencia de Si/Al entre las muestras NH4-β y Hβ-C fue de 2.1 %, lo cual sugirió que 

el efecto de calcinación para activar la acidez de la zeolita, NH4 → H+, no tiene un efecto 

significativo en la desaluminación o desilicación de la zeolita. Así mismo, las relaciónes 

Si/Al no mostraron ningún cambio significativo en las etapas de síntesis de los 

catalizadores 0.7Rh-Hβ-R y 0.9Rh-Hβ-R. Comparando los valores de Rh/Al entre los 

catalizadores con Rh, la cantidad de rodio en 0.7Rh-Hβ-R fue 1.4 veces más alta que el 

0.9Rh-Hβ-R.  

Tabla 1. Peso porcentual de Rh y relaciones atómicas Si/Al and Rh/Al de las muestras NH4-β, Hβ-

C, 0.7Rh-Hβ-R y 0.9Rh-Hβ-R. 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

[a] Determinada por ICP-OES. 

[b] Determinada por EDS. 

[c] Diferencia en la cantidad de Rh entre los catalizadores 0.8Rh-HY-R y 1.1 Rh-HY-R. 

5.7.3 TGA/DTG 

En la Figura 14 se presentan las gráficas TGA/DTG para las muestras de Hβ, 

0.7Rh-Hβ-IE y 0.9Rh-Hβ-IE. Primero, la zeolita NH4-β mostró una significativa pérdida 

de masa entre 240 °C y 500 °C, la cual se asigna al proceso de activación de la zeolita 

a su estado ácido Hβ.[19,20] Para ambos catalizadores 0.7Rh-Hβ-IE y 0.9Rh-Hβ-IE se 

observó una pérdida de masa a baja temperatura, debajo de 240°C, lo cual se relaciona 

Muestra Rh[wt%][a] Si/Al[b] Rh/Alb] 

NH4-β - 10.64 - 

Hβ - 10.87 - 

0.7Rh-Hβ 0.71 
10.42 - 

- 0.12 

0.9h-Hβ 0.94 
10.05 - 

- 0.17 

∆Rhc [%] 24.47  29.41 
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con la desorción de agua fuertemente adsorbida sobre los sitios ácidos más fuertes, y la 

desorción de los ligandos NH3 más débiles ligados al complejo [Rh(NH3)5H2O]+3. 

Posteriormente, la pérdida de masa a mayor temperatura, entre 240 y 420°C, puede ser 

asociada a la descomposición de los ligandos NH3 más fuertes.[19-22] El cambio de peso 

debido a la descomposición completa del precursor, desde 240°C a 420°C, fue de 2.14% 

y 2.55% para los catalizadores 0.7Rh-Hβ-IE y 0.9Rh-Hβ-IE, respectivamente. Además, 

se muestra una pérdida de masa adicional de 0.71% a 534 °C la cual se observó con el 

catalizador con mayor cantidad de Rh, 0.9Rh-Hβ-IE. Esto sugiere que una ligera cantidad 

del complejo no llega a descomponerse a causa de una fuerte interacción con los sitios 

ácidos más fuertes de la zeolita. En el rango entre 240-420 °C, el área bajo la curva del 

perfil derivado del peso (%/C) fue mayor para 0.9Rh-Hβ-IE en comparación con 0.9Rh-

Hβ-IE, diferencia que indica que fue posible incrementar la carga de rodio sobre rodio en 

la muestra Hβ por 28.3%.  

 

Figura 14. Perfiles de TGA/DTG para las muestras (a) Hβ, (b) 0.7Rh-Hβ-IE, y (c) 0.9Rh-Hβ-IE. 

5.7.4 TPO 

La Figura 15 muestra el perfil de oxidación a temperatura programada (TPO) para 

el catalizador 0.7Rh-Hβ. Se registraron tres señales TPO: dos picos agudos a 314 °C y 

375 °C. Estos picos están relacionados al proceso de oxidación paso a paso de los 

ligandos NH3 del complejo [Rh(NH3)5H2O]+3.[20,22] Después de la oxidación a 375°C, se 

observó una inversión drástica de la señal TCD, la cual mostró un mínimo a 395 °C. 

Posteriormente, la señal se estabilizó a 480 °C.  

A temperatura mayores a 480 °C se observó un pico de apariencia bimodal con 

intensidades negativas de oxidación, en donde el primer máximo de intensidad se 

detectó a 519 °C seguido de un hombro de menor intensidad a 555 °C. Ambas señales 
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de TPO están relacionadas con la descomposición del precursor residual y fuertemente 

enlazado a los sitios ácidos más fuertes de la zeolita Hβ. En comparación con los 

resultados por TGA, los perfiles de TPO confirmaron que la pérdida de peso tiene mayor 

relación con el proceso de oxidación del complejo. 

 

Figura 15. TPO del catalizador 0.7Rh-Hβ-IE. 

5.7.5 TPR 

En la Figura 16 se muestran los perfiles de TPR de la muestra 0.7Rh-Hβ-IE 

calcinada a 300°C (0.7Rh-Hβ-C300) y 400 ˚C (0.7Rh-Hβ-C400). Para la muestra Rh-Hβ-

C300, se lograron distinguir dos picos; un pico con un máximo a 150°C y un pico ancho 

de menor intensidad alrededor de 332 °C. Al calcinar a 300°C, una significante fracción 

de ligandos NH3 permaneció en el complejo de Rh; la reducción de estos picos podría 

ser atribuida a la reducción de especies Rh(NH3)X y RhO2.[23]  Por lo tanto, una 

calcinación a 400°C llevó a la conversión de especies RhO2 a Rh2O3 las cuales son 

reducibles debajo de 40-50°C.[24] Considerando que la temperatura al inicio de los 

experimentos TPR fue de 40 °C, esto podría explicar la ausencia de picos de consumo 

de hidrógeno entre 50 °C y 410 °C. Sin embargo, la muestra Rh-HY-C400, mostró un 

reducción adicional a temperaturas mayores de 410 °C, sugiriendo la reducción del 

complejo residual, Rh(NH3)X, que no logró descomponerse u oxidarse. [25] 
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Figura 16. TPR-H2 del catalizador 0.7Rh-Hβ-IE calcinado a (a) 300 °C, 0.7Rh-Hβ-C300 y (c) 400 ˚C, 

0.7Rh-Hβ-C400. (b) TPR de la muestra 0.7Rh-Hβ-C400 hasta 510 °C. 

5.7.6 XRD 

En la Figura 17 se presentan los picos característicos de difracción normalizados 

para las muestras NH4-β, Hβ, 0.7Rh-Hβ-IE, y 0.7R-Hβ-R. La muestra patrón NH4-β 

(Zeolyst) mostró las principales reflexiones a valores 2θ de 7.6754 º, 21.4557 º y 22.4765º 

los cuales corresponden a los planos [101], [205] y [116]. El ensanchamiento de los picos 

en el dominio de ángulo bajo sugiere la presencia de los defectos de los apilamiento del 

crecimiento interno de las estructuras poliamorfas A y B. El primer pico al ángulo más 

bajo se refiere a la superposición de los cuatro picos a 2θ = 6.98 ° y 7.74 °, asignados a 

los planos [100] and [101] del poliamorfo A, respectivamente, y 2θ = 7.34° and 8.31°, 

asignados a los planos [110] and [−111] del poliamorfo B, respectivamente. Cabe 

mencionar que por medio de los análisis XRD no puede descartarse la formación de la 

fase poliamorfa C . 

Posterior a la calcinación a 500°C, zeolita ácida Hβ, las posiciones de los picos se 

desplazaron a valores menores 2θ en conjunto con un incremento aproximado del 54% 

en la intensidad de los picos. Después del intercambio del rodio, 0.7Rh-Hβ-IE, los picos 

de difracción presentaron un ligero desplazamiento hacia mayores valores 2θ y con 

menores intensidades de difracción, decremento del 40%. Finalmente, la zeolita de 

intercambio de rodio calcinada y reducida, 0.7Rh-Hβ-R, llevó a un incremento 
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significativo de intensidad de pico, del 23%, y a valores 2θ que estuvieron en 

concordancia con los valores de ángulo de difracción para las muestras Hβ.  

Independientemente de la etapa de síntesis, la posición y la intensidad de la 

difracción de picos para todas las muestras mostraron ser isoestructurales con aquellas 

correspondientes a la fase BEA (PDF 00-048-0074). Por lo tanto, los cambios de la 

estructura cristal a lo largo de las muestras utilizadas en esta investigación son 

detectadas por la técnica de DRX de polvos. La única diferencia significativa entre los 

patrones XDR es el ancho de pico, asociado con el diferente tamaño de cristal para las 

muestras Hβ y 0.7Rh-Hβ-R. Debido a la baja carga o alta dispersión del metal, no se 

observaron picos de difracción para los cristales Rh, i.e, tamaño de partícula <5 nm.  

 

Figura 17. Primeros cuatro picos de reflexión normalizados de las muestras (a) NH4-β, (b) Hβ, (c) 

0.7Rh-Hβ-IE y (d) 0. 7Rh-Hβ-R en función del ángulo 2θ. 

5.7.7 Fisisorción de N2 

En la Figura 18 se muestran las isotermas de adsorción-desorción de nitrógeno 

para las muestras Hβ y 0.7Rh-Hβ-R. De acuerdo con la clasificación de la IUPAC, la 

muestra Hβ mostró un tipo de isoterma I con una histéresis tipo H4. Tambien, se observó 

que la isoterma es característica de la microporosidad de la zeolita β, y el volumen de 

microporo de 0.16 cm3/g fue característico de la estructura tipo BEA. Despues de la 

incorporación de Rh seguido por el proceso de calcinación-reducción, el volumen de 

llenado de poro de N2 incrementó con un ligero ensanchamiento de la histéresis, lo cual 

puede ser atribuido al incremento en el volumen de mesoporo.[27] El perfil de N2-

fisisorción para 0.7Rh-Hβ-R también correspondió a una isoterma tipo I con histéresis 

H4.  

Los valores del área total superficial, volumen total de poro, diámetro de poro, área 

de superficie externa, área de superficie de microporo y volumen de microporo, se 

observan en la Tabla 3. La muestra 0.7Rh-Hβ-R exhibió un área superficial total, un 

volumen de microporo y diámetro de poro similares a las determinadas en la muestra Hβ, 
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dentro del error experimental. Esto indica que no hubo colapso significativo de la 

estructura poliamorfa de la zeolita β.[28,29] La ausencia de una histéresis pronunciada en 

la isoterma de fisisorción sugiere que el incremento en el volumen total de poro podría 

ser asignado a las contribuciones del área superficial externa en lugar de un aumento en 

la mesoporosidad intracristalina. 

 

Figura 18. Isotermas de adsorción-desorción a 77 K para las muestras (a) Hβ y (b) 0.7Rh-Hβ-R. 

Tabla 3. Propiedades texturales para las muestras Hβ and 0.7Rh-Hβ. 

 

 

 

[a] Área superficial (m2/g), [d] volumen de poro (cm3/g), y [f] diámetro 

de poro (nm) estimados por el método DFT.  

[b] Área de microporo (m2/g), [c] área externa (m2/g), y [d] volumen  

de microporo (cm3/g) determinados por el método t-plot. 

5.7.8 TPD-NH3 

Las pruebas NH3-TPD permitieron evaluar la fuerza y distribución de los sitios 

ácidos en los catalizadores. En la Figura 19 se presentan las curvas de NH3-TPD para 

las muestras Hβ, y 0.7Rh-Hβ calcinado a 300 (0.7Rh-Hβ-C300-R) y 400°C (0.7Rh-Hβ-

C400-R) seguido de una reducción a 410°C. La curva TPD para la zeolita Hβ mostró dos 

picos principales: uno alrededor de 247 °C, seguido de otro pico ancho cerca de 390°C. 

Después de la incorporación de Rh, ambas muestras exhibieron un incremento en la 

señal TCD en todo el dominio de desorción y con cambios significativos en la forma de 

Muestra S[a] Sµ
[b] SExt

[c] Vp
[d] Vµ

[e] Dp
[f] 

Hβ 613 406 189 1.07 0.16 0.69 

0.7Rh-Hβ-R 610 370 214 1.33 0.15 0.72 
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los perfiles de TPD. Los perfiles mostraron un tendencia similar de desorción de NH3, 

previo a 250 °C y posterior a 350 °C en conjunto con incremento en la adsorción de 

amoniaco. Además, entre estas dos temperaturas, se observó un nuevo pico con un 

máximo alrededor de 390 °C. Entre ambas muestras con Rh, solamente se detectó un 

ligero incremento en la adsorción total de NH3 para 0.8Rh-HY-C400-R en comparación 

con 0.8Rh-HY-C300R. 

 La concentración de sitios ácidos para las muestras HY-C y 0.8Rh-HY-C400R-

410 se muestra en la Tabla 4. Con respecto a la adsorción de NH3 en el soporte Hβ, la 

adición de Rh en los soportes ácidos mostró una ganancia significativa de los sitios 

ácidos específicos por unidad de masa, así como en los valores de la concentración de 

los sitios ácidos intrínsecos por unidad de área fueron similares. Estos resultados, 

sugieren que el aumento de la adsorción de NH3 se debe a un efecto combinado entre 

el aumento en la mesoporosidad y la adición de rodio, en donde este último incrementó 

la acidez de fuerza media. Así mismo, el aumento en la adsorción de NH3 puede estar 

asociado con la generación de sitios ácidos Brønsted durante la reducción del rodio con 

hidrogeno.[32]  

 

Figura 19. TPD-NH3 para las muestras (a) Hβ, (b) 0.7Rh-Hβ-C300-R, y (c) 0.7Rh-Hβ-C400-R. 
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Tabla 4.  Cantidad de NH3 adsorbido para la muestras Hβ y 0.7Rh-Hβ-C400-R, determinadas por 

termogravimetría de NH3 adsorbido (en peso) a 120 °C. 

Muestra 
  Cantidad total deNH3 
 [µmol/g]   [µmol/m2] 

Hβ   1074  1.75 

0.7Rh-Hβ-R   1206   1.98 

5.7.9 27Al MAS NMR 

El espectro 27Al MAS NMR de las muestras NH4-β, Hβ, y 0.7Rh-Hβ-R se muestra 

en la Figura 20. La muestra patrón NH4-β solamente mostró un pico a 53.6 ppm lo cual 

confirma que todos los átomos de Al están presentes en un sistema tetraédrico. La 

calcinación de la muestra NH4-β, a 500 °C, formó un nuevo pico a -0.5 ppm el cual puede 

ser asignado a EFAL (AVI) octaédricas.[30,31] La muestra 0.8Rh-Hβ-R, la intensidad 

relativa del pico que define a las especies octaédricas mostró un ligero cambio con 

respecto al pico correspondiente a las especies de Al tetraédricas, sugiriendo un proceso 

adicional de desaluminación. Adicionalmente, la muestra 0.8Rh-HY-R exhibió un 

ensanchamiento del pico FAL y EFAL, así como un cambio de los picos hacia valores 

menores de desplazamiento químico, 52 ppm y -1.7 ppm, sugiriendo una transferencia 

de electrones de las partículas de rodio a las especies al Al. 

 

Figura 20. Espectro 27Al-MAS NMR para las muestras (a) NH4-β, (b) Hβ, y (c) 0.7Rh-Hβ-R. 
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5.7.9 TEM 

En la figura 21 se muestran las micrografías electrónicas de varias regiones 

locales del catalizador 0.7Rh-Hβ. Las manchas negras con mayor contraste se atribuyen 

a las partículas Rh. Las partículas de rodio en la zeolita Hβ son de forma casi esférica, y 

consisten principalmente en tamaños que varían entre 1 nm y 2 nm de diámetro, junto 

con varias partículas más pequeñas con diámetros inferiores a 1 nm.[33] La distribución 

del tamaño no fue posible determinarse debido a la oclusión de las partículas de rodio 

dentro de los canales de zeolita, lo que dificultó en el análisis para distinguir las partículas 

del soporte con esta técnica.[32] Sin embargo, los análisis por EDS confirmaron la 

presencia de la presencia de rodio, Fig. 21 (c) y (d), y permitió estimar relaciones 

atómicas de Si/Al 10.1 (Fig. 21c) y 10.5 (Fig. 21d). Estos valores de Si/Al fueron similares 

a los resultados obtenidos por la técnica SEM-EDS, la cual su área de análisis es varios 

ordenes menor de magnitud que al área de análisis por TEM-EDS.  

Estos resultados sugieren que fue posible sintetizar nanopartículas de rodio 

pequeñas (< 1 nm) y con buena dispersión en la superficie de la zeolita. Así mismo, los 

resultados indican que el método de intercambio iónico promueve un adecuada 

interacción entre los complejos de rodio en solución y el soporte para favorecer la 

formación de partículas de Rh estables dentro los microporos de la zeolita después del 

proceso de activación por calcinación-reducción.[34,35] 
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Figura 21. Imágenes TEM de la muestra 0.7Rh-Hβ-R.  
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6. Discusión General 

En este capítulo se compararon las diferencias entre los resultados de 

caracterización y actividad entre las zeolitas tipo Y y tipo β dopadas con rodio.  

6.1 Discusión de la caracterización 

 El efecto del tipo de zeolita sobre el intercambio iónico y activación del catalizador 

se analizó por diversas técnicas, mismas que revelaron cambios superficiales 

relacionados con la distribución de sitios ácidos, propiedades texturales, así como 

efectos entre la interacción entre los sitios ácidos de la zeolita y las partículas de rodio. 

Generalmente, las partículas metálicas se incorporan en la zeolitas por medio de 

métodos de post-síntesis estándar como son el intercambio iónico o impregnación con 

un precursor iónico seguido de la calcinación y reducción.  El intercambio iónico está 

restringido por la estructura catiónica de la zeolita, en otro palabras, aquellas que 

contienen elementos trivalentes como Al, Ti, Ga, etc. La cantidad de metal que puede 

introducirse está limitada por la capacidad de intercambio referente al número de átomos 

trivalentes por celda unitaria.[1] La obtención de una mayor carga de metal puede 

obtenerse por medio del método de impregnación de los poros de la zeolita con una 

solución concentrada del precursor del metal seguida de la evaporación del solvente. En 

estas condiciones, la cantidad del metal no está limitada por la composición de la 

estructura sino por el volumen del poro, siendo posible llenar completamente los poros 

de la zeolita con el precursor del metal. Sin embargo, el método de intercambio por 

impregnación es comúnmente usado para incorporar el precursor del metal en zeolitas 

neutras, típicamente zeolitas basadas en silicio con estructuras construidas enteramente 

de tetraedros SiO4.  

Con el objetivo de promover una dispersión homogénea a lo largo de la 

estructuras de las zeolitas, se empleó el método de intercambio iónico en la síntesis de 

los materiales Rh-Zeolitas. Este método también permite una interacción directa entre 

los átomos de aluminio y el complejo catiónico de la sal de rodio. Es de esperarse que el 

contenido de rodio en la zeolita este determinado únicamente por el proceso de 

intercambio iónico. Las etapas sucesivas de calcinación y reducción, no genera 

partículas volátiles por lo cual estas etapas no afectan el contenido total en el catalizador 

final.  

6.1.1 pH e intercambio iónico 

El proceso de intercambio iónico entre el complejo de rodio y los sitios ácidos de 

la zeolita llevan a la desorción de tres protones ligados a los sitios de aluminio. Estos 

protones que se liberan tienden a incrementar la acidez de la solución y disminuir el pH. 

El cambio del pH entre la solución de intercambio de la sal de rodio antes y después de 
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la incorporación de la zeolita fue positivo e indicó que existe un proceso de intercambio 

iónico entre los protones de las zeolitas y el complejo de rodio.  

El cambio del pH en el intercambio de rodio con la zeolita HY fue ligeramente 

mayor en todos los experimentos realizados en comparación con el cambio del pH del 

intercambio de rodio con la zeolita Hβ. A pesar de que la zeolita HY contiene una mayor 

relación molar de SiO2/Al2O3 y menos sitios de intercambio, esta diferencia estableció 

una mayor capacidad de intercambio para la zeolita HY por unidad de masa. Por lo tanto, 

además de las relaciones Si/Al, la estructura especifica de cada tipo de zeolita tuvo un 

papel importante en el proceso de intercambio. Al incrementar la cantidad de rodio al 

doble en la solución, ambas zeolitas mostraron una capacidad máxima de intercambio 

iónico entre los protones de la zeolita y los iones de Rh. Los resultados por ICP, 

determinaron un contenido máximo de rodio de 1.11% y 0.94% para la zeolita HY y Hβ, 

respectivamente.  

 A las condiciones de intercambio del complejo de Rh, 80 °C, el equilibrio entre los 

complejos [Rh(NH3)5Cl]2+ y [Rh(NH3)5(H2O)]3+ esta desplazado hacia el ion 

acuopentamino [Rh(NH3)5(H2O)]3+[2] Aunque el tamaño del ion involucra una difusión 

lenta dentro los poros de las zeolitas, una comparación con el diámetro cinético del ion 

[Rh(NH3)5(H2O)]3+ (7.2 Å) con las aperturas de poro de las zeolitas Y (7.4 Å) y β (6.4 Å) 

sugiere que la difusión es más rápida en la zeolita Y, accediendo con mayor facilidad a 

los sitios de intercambio de la zeolita.[3]  Además, la zeolita Y posee cavidades de mayor 

espacio (11.24 Å) con respecto a la cavidades de la zeolita β (6.68 Å) que permiten 

hospedar a una mayor cantidad de iones de Rh.[4]  Por lo tanto, la zeolita β presenta 

mayores restricciones difusivas y por ende una menor capacidad de intercambio por 

unidad de masa.  

Otro factor importante es la disposición de los sitios de aluminio de intercambio 

iónico en una concentración alta de secuencias O-Al-O-Si-O-Al-O requerida para llevar 

el intercambio del ion trivalente.[5] . Para ambas zeolitas, la concetración de estas 

secuencias es menor que la concetración de las secuencias O-Al-O-(Si-O)3,4-Al-O. Por 

lo tanto, se alcanzaron niveles máximos de intercambio iónico alrededor de 1% en peso 

de Rh.   

La preparación de partículas de metal soportadas sobre las zeolitas involucra al 

menos dos pasos, el intercambio iónico y la reducción, sin embargo, se requiere un 

pretratamiento previo a la reducción en función de controlar la dispersión final del metal. 

Se ha demostrado que la calcinación antes de la reducción es la etapa más importante 

en la preparación de partículas de metal con alta dispersión (>80) dentro de los poros de 

las zeolitas. Por medio de estudios de caracterización como TPO, XRD, TEM, entre otros, 

se ha demostrado que los pretratamiento por calcinación controlan la ubicación de los 
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cationes y por ende su capacidad de reducibilidad, migración y aglomeración.[7] Sin 

embargo, no hay condiciones estándar que se puedan aplicar a todos los metales 

intercambiados en la zeolitas debido a diversos factores como: el contra-ion de la zeolita 

(Na+, NH4
+, H+), temperatura de intercambio iónico y la relación Si/Al. Estos factor afectan 

la ubicación del metal, la reducibilidad,  la facilidad de los átomos a migrar hacia la 

superficie eterna y a sinterizarse.[8]  

6.1.2 TGA 

Una vez incorporado el complejo de rodio sobre la estructura de la zeolita, es 

indispensable la remoción de los ligandos NH3 y activar la fase metálica para promover 

las rutas de hidrogenación. Las curvas de derivada de perdida en peso por TGA, para 

las muestras Rh-HY y Rh-Hβ, mostraron diferentes intervalos de descomposición del 

complejo de rodio, así como diferencias significativas en las formas de los perfiles de la 

derivada de perdida en peso. La muestra Rh-HY mostró una curva de desorción y 

descomposición de los ligandos NH3 en el intervalo de 240-420 °C mientras que la 

muestra Rh-Hβ mostró dos intervalos de perdida en peso; un pico mayoritario entre 270-

420 °C y otro pico entre 510-570 °C. Con respecto a la formas de la curvas, para el 

catalizador Rh-Hβ se observa un pico más centralizado que el pico detectado para la 

zeolita HY, esta última mostró una curva de perdida en peso más amplia.  

6.1.3 TPO 

Los resultados por TPO confirman que el proceso de descomposición de perdida 

en peso se debe a la oxidación parcial del complejo [Rh(NH3)5(H2O)]3+ hasta alcanzar el 

máximo consumo de oxígeno para producir los óxidos de rodio, RhO+ y Rh2O3. Al igual 

que los resultados por TGA, la curva de oxidación para la muestra Rh-HY fue amplia 

mientras que para Rh-Hβ presentó dos picos mejor definidos. El catalizador Rh-HY 

mostró 4 picos entre 180-420 °C con tres máximo a 263 °C, 305 °C y 357 °C y un valor 

mínimo a 386 °C. En el caso de la muestra Rh-HΒ se presentaron 3 picos en el intervalo 

240-450 °C en conjunto con dos máximos a 314 °C y 375 °C y una mínimo a 395 °C. 

Adicionalmente, se presentó otros dos picos a mayores temperaturas de calcinación en 

un intervalo 500-560 °C con dos valores mínimos 519 °C y 555 °C. Esto refleja que la 

oxidación del complejo de Rh en la zeolita HY se realizó paso a paso mientras que la 

oxidación del complejo de Rh en la zeolita β se llevó a cabo en solo dos etapas.[9]  

El punto de inflexión indica un cambio abrupto derivado de la descomposición de 

los últimos ligando que están más fuertemente adsorbidos al ion Rh+3.. Además, debido 

a la diferencia en las temperatura de calcinación entre las zeolitas, se propone una mayor 

interacción del complejo de rodio con los sitios de intercambio de la zeolita β en 

comparación los sitios de intercambio de la zeolita HY.[10] La forma de los perfiles de 

oxidación mostró estar definida por la estructura y porosidad típica de cada zeolita.[9] Por 

último, además de descomponer los ligandos de NH3, el proceso de oxidación promueve 
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la formación de partículas de oxdio de rodio dentro de los poros y cavidades de las 

zeolitas.[11] Por lo tanto, la temperatura de calcinación determina la cantidad de iones de 

Rh que permanecen dentro de las zeolitas.[2] 

6.1.4 TPR 

Posterior a la calcinación, debe realizarse un proceso de reducción para producir 

las especies activas metálicas de Rh con la finalidad de promover la ruta de 

hidrogenación.  Para minimizar la difusión y aglomeración de los átomos de metal, las 

temperaturas de reducción deben mantenerse tan bajas como sea posible y que permita 

reducción de los óxidos (RhO+, RhO2 o Rh2O3) o cationes libres (Rh+, Rh+3). La 

reducibilidad estas especies dependerá de su interacción con los aniones de la estructura 

de la zeolita (AlO2
-) relacionada con la localización y coordinación de las especies.[12]  

Para ambos catalizadores Rh-HY y Rh-Hβ calcinados a 400 °C no se observaron 

picos significativos de consumo de H2 entre 40 °C y 400 °C. Como se pudo observar por 

los análisis por TGA y TPO, la calcinación a 400 °C descompone en su mayoría los 

ligandos NH3, produciendo principalmente el sesquióxido Rh2O3. Este óxido se reduce a 

temperaturas cercanas 40 °C, por lo cual no se pudo identificar su presencia en las 

zeolitas.[13] El catalizador Rh-Hβ, a temperaturas mayores a 400 °C,  presentó un pico 

adicional de reducción. Para la muestras calcinadas a 300 °C, ambas zeolitas muestran 

un mayor consumo de hidrogeno alrededor de 150 °C, que se asigna a la reducción 

parcial del rodio ligado a NH3. Sin embargo, la reducción directa de estos residuos 

Rh(NH3)x llevaría a un migración hacia la superficie externa así como a la aglomeración 

del metal en partículas más grandes por lo que se perdiría la proximidad entre los sitios 

ácidos dentro de la zeolita y el metal.[11]  

6.1.5 SEM-EDS  

Los resultados por SEM-EDX, mostraron que la estructura típica de la faujasita es 

más sensible a modificarse que la estructura tipo BEA, durante la síntesis de los 

catalizadores. La zeolita HY mostró una disminución en la relación Si/Al después de 

activar el rodio intercambiado Rh-HY-R mientras que la relación Si/Al se mantiene 

prácticamente constante para la zeolita Hβ a lo largo del proceso de síntesis. Los 

principales cambios estructurales podrían haberse presentado en el momento de 

intercambio por las condiciones acidas de la solución de la sal de rodio, antes (pHnatural = 

3.8, 80°C) y después de los tres días intercambio (pHintercambio = 2.5, 80 °C).   

Además, los resultados por SEM-EDS para ambas zeolitas mostraron que las 

relaciones de Rh/Al se mantuvieron prácticamente constante a lo largo del área de 

análisis. El coeficiente de variación de Rh/Al entre 20 áreas aleatorias de análisis EDS 

fue aproximadamente del 2% lo cual permite sugerir que existe una distribución 
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homogénea del Rh en las zeolitas. La relación Rh/Al sobre la zeolita HY fue ligeramente 

mayor (0.14) en comparación con la zeolita Β para ambas cargas de metal (0.12). Esto 

es consistente debido a que la zeolita β tiene una menor relación de Si/Al, es decir, una 

mayor cantidad de aluminio. Además, la relaciones Rh/Al aumentan para cada zeolita 

cuando se incrementó la cantidad de rodio en la solución de intercambio indicando un 

aumento de la capacidad de intercambio de rodio sobre la zeolita.  

6.1.6 TEM-EDS 

Los microscopias permitieron observar que el material Rh-HY contiene partículas 

que son más fáciles de identificar que el material Rh-HΒ, en donde este último no fue 

posible evidenciar las partículas de Rh.[14]   Sin embargo, por medio de los análisis por 

TEM-EDX fue posible confirmar la presencia de rodio, y por lo tanto se puede sugerir que 

este material contiene en su mayoría partículas por debajo de 1 nm.[15]  

6.1.7 Fisisorción de N2 

Las propiedades texturales de los soportes antes y después de incorporar el Rh 

se evaluó por medio de la fisisorción de N2. Los soportes, HY y Hβ, mostraron isotermas 

del tipo I/II y histéresis del tipo IV[18] , que son típicas de la presencia de microporos. En 

este caso, la formación de la monocapa a baja presión relativa fue el proceso que 

prevaleció mientras que a altas presiones relativas se presentó el proceso de adsorción 

multicapa. Las isotermas son características de la presencia simultanea de micro- y 

meso- poros. Además, se observó un rápido incremento a bajas presiones seguido de 

una meseta que corresponde al llenado de los microporos con un volumen mayor de 

nitrógeno sobre la zeolita HY-C en comparación con la Hβ. Después, la adsorción 

continuó en los mesoporos revelando un volumen mayor de nitrógeno adsorbido a P/Po 

= 0.99 para la zeolitas Hβ.  

En ambas zeolitas, se observó una histéresis la cual ha sido descrita como efecto 

de la condensación por capilaridad en los mesoporos. Por lo tanto, la adsorción de N2 

ocurrió a mayores P/Po en Hβ que en HY-C sugiriendo que existe un mayor diámetro de 

mesoporos para Hβ.[18] En particular, el volumen de los mesoporos corresponde al 85% 

del poros totales de la zeolita Hβ pero menos del 32% en el caso de la zeolita HY-C. La 

zeolita Hβ cuenta con una mayor área superficial externa (189 m2 g-1 vs 109 m2 g-1), pero 

con un menor en porcentaje (69% vs 84%) con respecto al total de área superficial.  

Posterior a los procesos de intercambio iónico, calcinación y reducción, ambas 

zeolitas mostraron cambios significativos en sus propiedades texturales, siendo más 

notorio el cambio para la zeolita HY-C. La zeolita HY-C mostró una drástico incremento 

en el llenado del microporo con un cambio de la meseta a un incremento lineal del 

nitrógeno adsorbido mientras la zeolita Hβ la meseta se mantuvo constante. También, 

para HY-C se observó una mayor área de la histéresis sugiriendo el aumento de la 
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mesoporosidad, así como una aumento a presiones relativas bajas P/Po = 0.4 donde 

sugiere que estos mesoporos no están bloqueados. Los cambios de la propiedades 

texturales para HY-C fueron el área total superficial, área externa superficial y volumen 

total de poro mientras los cambios para Hβ se presentaron para el área externa y 

volumen total. Después de la adición y activación del rodio, el volumen de los mesoporos 

corresponde al 89% del poros totales de la zeolita Hβ y menos del 66% en el caso de la 

zeolita HY-C.  La zeolita Hβ cuenta con una menor área superficial externa (214 m2g-1 vs 

473 m2g-1), pero mantuvo un menor en porcentaje (65% vs 49%) con respecto al total de 

área superficial. La creación de nuevos mesoporos permite que mayor cantidad de 

nitrógeno acceda a los microporos o cavidades más pequeñas, siendo este efecto menos 

notorio para Hβ. Para ambas zeolitas, el diámetro de poro promedio se mantuvo 

constante. 

6.1.8 DRX 

El efecto del método de preparación sobre la integridad de la estructura de la 

zeolitas se realizó por medio del análisis DRX. La comparación de los patrones de 

difracción entre cada procedimiento de síntesis mostró que la calcinación del soporte, 

incorporación del rodio por medio del intercambio iónico Rh-HZ-IE y la formación de la 

partículas de rodio Rh-HY-R no causaron alteración observable en la estructura de la 

zeolitas. Los cambios que se observaron se reflejaron en cambios en la intensidad de 

picos y desplazamiento en los ángulos de difracción. El principal cambio que se observó 

fue sobre el primer pico de difracción durante el proceso de calcinación de la zeolitas 

patrón HY y NH4-Β, en donde la intensidad de los picos de difracción aumentó 

aproximadamente un 40 % y 30% respectivamente. 

 El proceso de intercambio iónico seguido de la activación por calcinación-

reducción mostró una menor intensidad en todo el dominio de 2θ y con una disminución 

hacia ángulos menores que la muestras patron. La disminución de la intensidad de los 

picos de DRX ha sido reportado como evidencia de la presencia una mesoporosidad 

intracristalina, la cual causa una difracción menos efectiva.[19] La difracción menos 

efectiva, se debe a que la mesoporosidad que se origina introduce interrupciones en la 

repetición de la estructura del cristal de la zeolita. De hecho, como pudo observarse que 

el volumen de microporosos y la cristalinidad disminuyeron con el aumento del volumen 

de mesoporos. Finalmente, no se observaron picos de difracción de partículas de rodio 

en ninguna de las zeolitas por las bajas concentraciones de Rh y sus pequeños tamaños 

de partículas por debajo del límite de detección, como se mostró por TEM. Se ha 

reportado para catalizadores similares, Rh/NaY una dispersión del metal cercana al 

100%.[15] 
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6.1.9 27Al MAS NMR 

La ubicacion y distribución de los átomos de Al en la estructura de la zeolitas han 

mostrado desempeñar un papel importante en la naturaleza y fuerza de los sitios ácidos 

en los procesos catalíticos. Desde el punto de vista de la distribución de los átomos de 

Al en las zeolitas ricas en silicio, se han reportado dos principales especies: átomos 

aislados de aluminio y secuencia Al-Si-Si-Al en un solo anillo.[20] Por medio de los análisis 

de Al RMN, se determinó los átomos de aluminio que están localizados dentro y fuera de 

la estructura de la zeolita. Con respecto a la zeolitas patrón, se observó que la zeolita HY 

cuenta con una baja relación entre los sitios FAL (Al(IV)) y EFAL ( Al(VI)) mientras que 

la zeolita NH4-β solo presentó especies FAL. La presencia de especies EFAL, indica un 

proceso previo de desaluminación de la zeolita patron HY con bajas relaciones Si/Al (2.3) 

y así obtener altas relaciones Si/Al (>10).[21]  

Posteriormente, el proceso de calcinación de las zeolitas patrón tuvo un mayor 

efecto sobre los sitios FAL en la zeolita HY produciendo una mayor cantidad de sitios 

EFAL en comparación con la calcinación de NH4-β. Cabe mencionar que la que la zeolita 

NH4-β se calcinó para obtener la forma protónica Hβ mientras que la zeolita HY (forma 

protónica) se calcinó para “limpiar” su superficie, así como tener las mismas condiciones 

de calcinación para descomponer el precursor de rodio.  

La zeolita NH4-β mostró ser estable a pesar de que la calcinación del catión 

amonio NH4
+ produce H2O a altas temperaturas (450-600 °C), lo cual que ha sido 

reportado que lleva a la desaluminación. Los efectos de las especies EFAL, tales como 

Al+3, [AlO]+, [Al(OH)2]+, y [Al(OH)]2+, [Al(H2O)6]3+ deben ser considerada en el sentido que 

actúan como receptores de electrones y son identificadas como sitios ácidos Lewis.[22] 

Además, las especies EFAL han mostrado ser importantes para promover las 

propiedades catalíticas de las zeolitas como la reacciones de sustitución y 

condensación.[23,24]  

La presencia de especies EFAL en las zeolitas puede considerarse como 

activadores efectivos del anillo aromático, facilitando las reacción de sustitución[25] o 

hidrogenación.[26] El método de intercambio iónico y del proceso de activación no 

promovió la formación de especies FAL. La presencia de rodio, en ambas zeolitas, se 

refleja en un ligero ensanchamiento del pico característico de los tetraedros de Al lo cual 

indica una interacción entre el rodio y las especies AlIV.  

 

 

 



142 

 

6.1.10 TPD-NH3 

 La posibilidad de identificar la fuerza de acidez en los catalizadores bifuncionales 

permite elucidar sobre las principales rutas de reacción en la HDO de los compuestos 

fenólicos. A bajas temperaturas, las zeolitas no son capaces de llevar a cabo las rutas 

de desoxigenación de los compuestos derivados de la lignina como fenol, anisol y 

guayacol. A altas temperaturas, > 300 °C, los sitios ácidos medio y fuertes son capaces 

de llevar a cabo la desoxigenación para producir compuestos como benceno, tolueno y 

xilenos. La adición de rodio permite hidrogenar estos compuestos derivados de la lignina 

hacia compuestos alifáticos oxigenados permitiendo promover la desoxigenación sobre 

los sitios ácidos, aun a temperaturas bajas, <200 °C. Sin embargo, una alta densidad de 

sitios fuertes llevaría a la formación de compuestos poliaromáticos que desactivarían el 

catalizador. Por lo tanto, es necesario un balance adecuado entre la cantidad de sitios 

ácidos de diferente fuerza de acidez y las partículas de rodio. 

La distribución de la fuerza de acidez los sitios ácidos en las muestras se llevaron 

a cabo por medio de la termodesorción de NH3, TPD-NH3. La cantidad de sitios ácidos 

se determinó por el aumento en peso del NH3 adsorbido a 120 °C, en los experimentos 

por TGA. El dominio de temperatura para los sitios ácidos débiles se estableció entre 

120-250 °C, sitios ácidos medio entre 250- 400 °C y los sitios ácidos fuertes a 

temperaturas mayores a 400 °C. Ambas zeolitas mostraron curvas de TPD típicas de su 

estructura.[27]  

En el perfil de TPD de la zeolita HY-C se pudieron distinguir dos picos alrededor 

de 240 y 390 °C, indicando la presencia de sitios ácidos débiles y medios. En contraste, 

la zeolita Hβ mostró dos picos; uno distintivo alrededor de 250 °C y un pico ancho entre 

300 °C y 500 °C, indicando una mayor fuerza de acidez. La cantidad de sitios ácidos fue 

mayor para la zeolita β, lo cual era de esperarse debido a que la zeolita Hβ (Si/Al 12.5) 

tiene una mayor cantidad de aluminio que la zeolita HY (Si/Al 15). Se ha sugerido que 

los sitios más débiles están localizados cerca de la superficie mientras que los sitios 

medios y fuertes están localizados en los microporos y cavidades de las zeolitas.[28]  

 Posterior a la incorporación y activación del Rh, las zeolitas mostraron un 

incremento en la adsorción de NH3 y manteniendo la misma forma del perfil de desorción 

de la zeolita HY-C. La muestra Rh-Hβ-R, presentó una tendencia similar al perfil de Hβ 

dentro del dominio de los sitios ácidos débiles y fuertes mientras que en el rango de sitios 

medios mostró un pico adicional con un máximo alrededor de 300 °C. El aumento de la 

adsorción de amoniaco de Rh-HY-R esta principalmente ligada al incremento de la 

mesoporosidad que permite que el NH3 acceda a una mayor cantidad de sitios activos. 

En el catalizador Rh-Hβ-R, el aumento de la acidez se presentó por el efecto incrementar 
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la mesoporosidad de la zeolita NH4-β y por la deposición las partículas rodio en las 

zeolitas.[29]  

6.2 Discusión de la actividad  

6.2.1 HDO de guayacol en soportes 

Antes de la incorporación de rodio, se compararon las actividades catalíticas de los 

soportes HY y Hβ a diferentes condiciones de temperatura y flujo másico de guayacol.  

Los resultados de la hidrodesoxigenación de guayacol sobre las zeolitas 

calcinadas mostraron que la conversión de guayacol depende del tipo de soporte. Ambas 

zeolitas mostraron tendencia similares de desactivación similares a 250 °C y 1.0 h-1, a 

tiempos cortos de reacción. Los únicos productos que se detectaron fueron 

metilguayacoles, metilcatecoles y veratrol (1,2-dimetoxibenceno). En la zeolita β, a 

tiempos largos de reacción, se observó una inflexión en la curva de desactivación que 

es característica de la formación de coque y obstrucción de poros dentro de los poros. 
[30]  

A 300 °C, se observó un aumento de la conversión de guayacol del 30% para 

ambas zeolitas, con respecto al último punto de reacción a 250 °C. Tanto HY como Hβ 

formaron productos de desoxigenados como benceno, tolueno, xilenos, naftaleno y 

antraceno. Esto indica, que los sitios ácidos juegan un papel importante para promover 

la adsorción-desorción de moléculas oxigenadas que puedan envenenar los sitios activos 

y obstruyan los poros de las zeolitas. Previos estudios, han sugerido que la actividad en 

la desoxigenación de compuestos fenólicos se debe a una transferencia de hidrogeno 

entre el solvente, el reactivos, así como sus productos.[31]  

Se ha reportado que la zeolita β contiene una alta concentración de sitios Lewis 

pertenecientes a los Al tetraédricos mientras que en la zeolita HY la mayoría de sus 

tetraedro esta definidos como sitios ácidos Brønsted. Sin embargo, como se indicó por 
27Al-RMN una alta densidad de especies EFAL están presentes en la zeolita HY que 

pueden actuar como sitios ácidos Lewis. Aunque no se reportó análisis del tipo de acidez 

por IR de piridina adsorbida, Foo y col.[32] reportaron para la misma zeolita β una 

concentración 660 µmol/g de sitios ácidos Lewis y 450 µmol/g de sitios ácidos Brønsted. 

El total de sitios ácidos fue cercano al determinado por nuestro grupo de trabajo por 

análisis TGA de NH3 adsorbido a 120 °C, 1100 µmol/g vs 1074 µmol/g. También, 

mostraron espectros de 27Al-RMN los cuales fueron similares a los obtenidos en nuestros 

análisis. Por lo tanto, resultados similares en conversión entre ambas zeolitas en la HDO 

de guayacol indican ser coherentes con respecto al tipo de acidez que presentaron. 

 



144 

 

6.2.2 HDO de los catalizadores 0.9Rh-HY-R y 0.7Rh-Hβ-R 

La actividad catalítica de los soportes dopados con rodio, 0.9Rh-HY-R y 0.7Rh-

Hβ-R, se comparó en un amplio dominio de temperatura entre 150-250 °C, que ha sido 

demostrado que son las temperatura efectivas en la hidrodesoxigenación de guayacol. 

En este rango de temperatura las diferencias en la conversión de guayacol y la 

selectividad hacia compuestos desoxigenados fueron más notables a 150 °C y 200 °C. 

Al inicio de la reacción, a 150 °C, el perfil de desactivación para la zeolita HY mostró un 

decaimiento más suave en comparación con Hβ, la cual presentó una desactivación 

drástica a los 50 min de tiempo reacción. Además, la desactivación para HY mostró ser 

continua y sin alcanzar un valor estable con una conversión final del 20 % mientras que 

la desactivación para Hβ se estabilizó a una conversión alrededor del 30%. Esto indicaría 

que la zeolita β tiene mejor desempeño catalítico, sin embargo, la zeolita HY mostró una 

mayor selectividad hacia compuestos desoxigenado con un valor cercano al 40% 

mientras la zeolita β alcanzó una conversión de productos de oxigenados alrededor del 

10%.  

Un comportamiento similar se observó al aumentar las temperatura, a 200 °C, 

donde el incremento de conversión fue mayor y más estable para la zeolita β. Un valor 

cercano al 100% se observó para la zeolita β mientras que la zeolita HY mostro un 

máximo de conversión, del 80 %. Sin embargo, la selectividad fue mayor a tiempos largos 

de reacción para la zeolita HY (30%) con respecto a la zeolita β (20%).  

Finalmente, a 250 °C, ambas zeolitas alcanzaron una conversión completa pero 

la zeolita HY mostró ser más selectiva hacia productos desoxigenados con una 

estabilidad alrededor del 60%. En contraste, la zeolita β al inicio de la reacción a 250 °C 

muestra una selectividad del 55% seguido de valor máximo cercano a 70% y 

manteniendo estable por 120 min. No obstante, a tiempos largo de reacción la 

selectividad hacia productos desoxigenado decae linealmente registrando un valor del 

58%. Durante todo el intervalo de temperatura de reacción, el producto mayoritario fue 

ciclohexano con valores máximo a 250 °C de 48.1% para la zeolita HY y 39.3% para la 

β. Esto indica una ruta secuencial de hidrodesoxigenación donde primero ocurrió la 

hidrogenación del guayacol seguido de una deshidratación y desmetoxilación. Otro 

productos derivados del aumento de la temperatura, en ambas zeolitas, fueron 

meticiclohexano, metilciclopentano, y biciclohexil indicando la capacidad de promover las 

rutas de transquilación, isomerización y condensación, respectivamente.  

Una hipótesis que sugiere el decaimiento de la actividad y una menor selectividad 

hacia ciclohexano en la zeolita β está planteada por una mayor fuerza de adsorción del 

guayacol y productos oxigenados como catecol y veratrol sobre los sitios ácidos Lewis.[33] 

El guayacol, catecol y veratrol forman especies catecolatos y metoxi fenatos, [34] lo cual 
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afecta el grado de hidrodesoxigenación. Las especies fuertemente adsorbidas bloquean 

los canales de las zeolitas inhibiendo la difusión de los reactivos hacia los sitios metálicos 

y por lo tanto disminuyendo la actividad. 

Consecuentemente, menores rendimientos hacia productos desoxigenados se 

encontraron en la zeolita β en comparación con la zeolita HY. En el caso de la zeolita 

HY, este efecto perjudicial se compensa por la presencia de una mayor apertura de poro, 

mayor área superficial total, área superficial externa y una mayor mesoporosidad. Estas 

propiedades texturales permitirían a los reactivos y productos difundirse más rápido a 

través de la estructura de la zeolita tipo faujasita.  

6.2.3 Efecto del WSHV 

 Con la finalidad de establecer con mayor certeza la estabilidad de los 

catalizadores Rh-Zeolitas en la HDO de guayacol a 250 °C, las evaluaciones catalíticas 

se realizaron a mayores tiempos de reacción y mayor WSHV.  

A 1.1h-1, ambas zeolitas mantuvieron una conversión completa de guayacol por 

300 min. Se observó una mayor selectividad hacia compuestos desoxigenados para el 

catalizador en base a la zeolita β. Sin embargo, a tiempos largos la selectividad 

disminuyó hasta alcanzar una valor cercano 60% mientras que la selectividad hacia 

desoxigenados para la zeolita HY se mantuvo alrededor de 55%. Al aumentar el flujo 

másico de guayacol, 2.2 h-1, la desactivación para la zeolita HY fue inmediata con un 

decaimiento lineal. En contraste, la zeolita Hβ muestra un ligera desactivación los 

primeros 60 min seguido de una desactivación lineal y sin tendencia a estabilizarse. Con 

respecto a la selectividad de productos desoxigenado, se observaron diferentes perfiles 

de desactivación entre ambas zeolitas. La selectividad de desoxigenados de la zeolita 

HY disminuyó gradualmente hasta estabilizarse en valores cercanos a 40% mientras que 

la zeolita Hβ mostró tres etapas de decremento; 50% en los primeros 60 min luego 

disminuyo a 40% seguido de un decaimiento lineal y sin mostrar un valor estable con una 

valor final 30%.  

La distribución de productos se comparó como función al tiempo de reacción 

inicial, medio y final a WSHV de 1.1h-1 y 2.2h-1. A 1.1 h-1, la selectividad hacia 

metilciclopentano y metilciclohexano fue mayor para zeolita β indicando una preferencia 

hacia la transalquilación e isomerización que es característica de este tipo de zeolita. La 

selectividad hacia ciclohexano fue mayor para zeolita HY. Estas diferencia en 

selectividad hacia metilados e isomeros puede enfocarse en el sentido que la zeolita β 

tiene una mayor fuerza de acidez. A 2.2 h-1, la selectividad hacia ciclohexano disminuyó 

para ambas zeolitas, en donde la desactivación se relacionó con la formación de 

ciclohexanona.  
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En resumen, la zeolita HY mostró ser más estable y selectiva hacia compuestos 

desoxigenados en comparación con la zeolita Hβ. Un mejor desempeño de la zeolita HY 

puede estar relacionada hacia sus propiedades textural, debido a que esta posee una 

mayor área superficial, mayor apertura de poro y cavidades más grandes que permiten 

una mejor distribución del reactivo y productos.  

6.2.4 Efecto de la cantidad de Rh 

Una propuesta para incrementar la estabilidad y selectividad hacia desoxigenados 

fue aumentar la cantidad de Rh. La zeolita HY alcanzó un máximo DE 1.11 % en peso 

de Rh mientras la Hβ obtuvo un máximo del 0.94%.  

A 150 °C, la zeolita Hβ alcanzó una mayor conversión y estabilidad que la zeolita 

HY, en donde la primera zeolita alcanzó la estabilidad (conversión c.a. 50%) entre 60-

300 min de reacción mientras la segunda zeolita mostró un decaimiento continuo con 

una tendencia a estabilizarse aparentemente entre 40-30% después de 300 min de 

tiempo de reacción. La adición de una mayor cantidad de rodio no tuvo un efecto 

significativo en la selectividad hacia desoxigenados, además, ambas zeolitas mostraron 

perfiles de desactivación y selectividades similares hacia ciclohexano con respecto a los 

materiales con menos cantidad de Rh. La metoxiciclohexanona fue el único producto 

adicional que se detectó a 150 °C en el caso de la zeolita β.  

A 200 °C, la zeolita β alcanzó una conversión completa y estable en la HDO de 

guayacol, durante 250 min. Aunque la zeolita HY no alcanzó una conversión completa, 

se estabilizó alrededor de 90%. Para ambas zeolitas, la selectividad hacia 

desoxigenados fue estable alrededor de 50%. Una mayor formación de productos 

oxigenados se observó sobre la zeolita HY. Como productos relacionados con la 

desactivación, la zeolita HY favoreció la formación de ciclohexanona y la Hβ favoreció la 

formación de biciclohexil-2-ona. El aumento en la selectividad hacia ciclohexanona se 

vio refleja en una disminución de la selectividad hacia ciclohexano mientras en la Hβ la 

selectividad de ciclohexano se mantuvo constante pero la selectividad a biciclohexil 

disminuyó a causa del incremento de biciclohexil-2-ona.  

A 250°C, ambas zeolitas se mantienen una conversión del 100 % durante 120 

min. Notablemente la conversión hacia desoxigenado fue mayor para la zeolita β en 

comparación con la zeolita HY, 85% vs 70%. Este diferencia favorable para la Hβ se vio 

reflejado hacia una mayor cantidad de 2-metilpentano, metilciclopentano, ciclohexeno y 

dimeticiclohexano. Sin embargo, la selectividad hacia ciclohexano y biciclohexil fue 

mayor en la zeolita HY. 
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6.2.5 Efecto del WSHV 

Con el fin de obtener una evaluación catalítica más completa sobe la estabilidad 

de los catalizadores, se probaron los catalizadores a la temperatura optima. La HDO de 

guayacol sobre 1.1Rh-HY-R y 0.9Rh-Hβ-R se llevaron a 250 °C y WSHV = 2.0 h-1 y 4.0 

h-1  

A 2.0 h-1, ambas zeolitas mostraron ser estables con una conversión completa 

durante 300 min. También, la selectividad hacia desoxigenados fue similar para ambas 

zeolitas alrededor de 60%. En la HDO de guayacol, la zeolita HY mostró ser selectiva 

hacia productos alifáticos que son 3-metilpentano, metilciclopentano, ciclohexano y 

metilciclohexano y biciclohexil mientras que para la zeolita Hβ, además de estos 

productos, se detectaron ciclohexeno y ciclopentilmetil-ciclohexano. No se mostraron 

diferencias significativas en las selectividad hacia productos alifático entre la zeolita HY 

y Hβ. 

 A mayor flujo másico de guayacol, 4.0 h-1, se observó en la zeolita HY un 

decaimiento lineal de su actividad mientras la zeolita Hβ se mantiene estable durante el 

mismo intervalo de tiempo de reacción 150 min. La selectividad hacia productos 

desoxigenados en la Hβ resultó ser mayor que HY, sin embargo, después de este 

intervalo la zeolita β mostró una pérdida de la selectividad. La pérdida de actividad para 

la zeolita HY y Hβ está relacionada con la producción de ciclohexanona. Por lo tanto, es 

posible que una fracción del Rh este siendo envenenada por la formación de coque.  

En resumen, un aumento en la cantidad de rodio incremento la estabilidad y 

selectividad hacia desoxigenados en ambas zeolitas. A mayor flujo másico de guayacol, 

la zeolita Hβ mostró ser la más estable y selectiva que la zeolita HY, en el mismo intervalo 

de tiempo de reacción.  

6.2.6 Comparación del rendimiento catalítico y la estabilidad entre las zeolitas y los 

catalizadores Rh-HZeolitas 

 

 El bajo rendimiento de productos como benceno, fenol, anisol y sus productos 

metilados, al utilizar las zeolitas sin Rh a 300 ° C como catalizador de guayacol HDO, es 

consistente con la eliminación de oxígeno de Caromatico-OCH3 (grupo metoxi) y Caromatico-

OH (grupo hidroxilo) que se encuentra en los sitios ácidos más fuertes dentro de los 

canales y cavidades del soporte. A esta temperatura, los sitios ácidos promueven la 

adsorción y activación de ambos enlaces C-O de guayacol. Además, las tasas de 

desmetilación y transalquilación aumentan a medida que aumenta la temperatura. Sin 

embargo, se favorece la formación de productos de condensación (coque), lo que 

condujo a la desactivación del catalizador. Estos productos se depositan en la superficie 
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de la zeolita, envenenando los sitios ácidos y obstruyendo los canales y cavidades del 

soporte.  

 La adición de Rh inhibe las reacciones de formación de coque al promover como 

primera etapa la hidrogenación de los compuestos aromáticos oxigenados. Como 

segundo paso, la desoxigenación del compuesto alifático resultante se cataliza por los 

sitios ácidos presentes en las zeolitas. El producto más abundante que resulta de este 

proceso de dos pasos es un hidrocarburo desoxigenado (ciclohexano). Este tipo de 

catalizadores bifuncionales también sufren reacciones secundarias de desactivación que 

aumentan a medida que aumenta la velocidad de alimentación del reactivo. Esto indica 

que la estabilidad del catalizador depende de su relación de sitios ácidos y metálicos. 

Una alta relación favorece las reacciones de desmetilación que conducen a productos 

precursores de coque, como el catecol, que finalmente envenenan los sitios activos del 

catalizador. Una baja proporción, inhibe la formación de productos de alto peso molecular 

y extiende la vida útil del catalizador, como se observó para 0.9Rh-HY-R y 0.7Rh-Hβ-R 

cuando se usa guayacol como reactivo. 

6.3 Relación estructura-actividad catalítica.  

6.3.1 Efecto de la estructura de soporte sobre la actividad catalítica de HDO 

El análisis de TPD-NH3 indicó que tanto las muestras de HY-C y Hβ mostraron 

una alta concentración relativa de sitios de ácidos débiles y medios. La zeolita β mostró 

un contribución de sitios ácidos de mayor fuerza acida, mayor a 400 °C. Los espectros 

de RMN de 27Al mostraron un aumento de las especies EFAL tras la calcinación en las 

zeolitas. Los resultados de 27Al-MAS-NMR y en relación con TPD-NH3, en las muestras 

de HY-C y Hβ, concuerdan con estudios previos que sugieren que las especies EFAL 

puede actuar como sitios ácidos de Lewis.[35] Cabe mencionar, que la zeolita β es 

conocida por poseer sitios ácidos Lewis de naturaleza FAL. A pesar de los cambios 

inducidos por la calcinación de la zeolita original, los refinamientos de Rietvield de los 

patrones de DRX mostraron que las zeolitas no exhibieron cambios estructurales 

significativos de sus fases características. 

A la temperatura de reacción más alta, 300 °C, la presencia de sitios de fuerza 

ácida media (Brønsted y Lewis), son capaces de realizar la desoxigenación de guayacol 

por las rutas de desmetilación y deshidroxilación. Por debajo de 300 ºC, los sitios ácidos 

más débiles (señal TPD entre 120 ºC y 300 ºC) promovieron sólo reacciones de 

desmetilación y transalquilación, lo cual, dio como resultado, productos como catecol, 3-

metilcatecol, 4-metilcatecol y veratrol. Tanto el guayacol como estos productos 

oxigenados se adsorben fuertemente en la superficie de la zeolita, lo que disminuye el 

número de sitios ácidos disponibles. [14] Tanto la formación de coque, como la adsorción 
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del producto oxigenado, conducen a la desactivación del catalizador a medida que se 

obstruyen los canales y las cavidades de la zeolita.  

Los análisis de TPD y 27Al-MAS-RMN mostraron que la incorporación de Rh, 

utilizando el método de intercambio iónico, no afectó la fuerza de los sitios ácidos 

presentes en la zeolita, ni la distribución relativa de FAL y EFAL. Solamente, se notaron 

cambios en un incremento de la cantidad de sitios ácidos medio en la zeolita β. En la 

zeolita HY, la inserción del metal afectó otras propiedades de la zeolita, tales como el 

área de la superficie total, el volumen de poro, área de la superficie interna y el área de 

la superficie externa. La zeolita Hβ solo mostró cambios en el área superficial externa y 

el volumen de poro. Estos resultados indican que el aumento de la actividad y la 

selectividad hacia productos HDO sin oxígeno, no está únicamente relacionado con la 

adición de la función metálica sino que también está relacionado con el aumento de la 

mesoporosidad y el área de superficie de las zeolitas. El aumento en la mesoporosidad 

aumenta la difusión de los reactivos y productos dentro de los canales y cavidades del 

soporte.[36,37] 

El catalizador basado en Rh se diseñó para catalizar los dos tipos de reacciones 

requeridas para el HDO del guayacol y producir productos principalmente desoxigenados 

como metilpentano, metilciclopentano, ciclohexano y metilciclohexano. En todas las 

reacciones de HDO catalizadas por Rh-HZeolitas, el aumento de la temperatura de 

reacción mejoró la estabilidad del catalizador, la conversión y la velocidad de formación 

de ciclohexano. A 250 ºC, los sitios ácidos débiles y de fuerza media promueven la 

deshidratación y la desmetoxilación de los productos provenientes de la hidrogenación 

del guayacol, transformando, por ejemplo, metoxiciclohexanol en ciclohexano. A la 

temperatura más baja de reacción, 150 ºC, los sitios ácidos de fuerza media pueden 

promover la desoxigenación de los compuestos alifáticos oxigenados, mientras que los 

sitios ácidos débiles simplemente adsorben estos compuestos lo que lleva a su rápida 

desactivación. 
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Capítulo VII 
 
 

Conclusiones y 

Perspectivas 
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7.1 Conclusiones 

 Una serie de experimentos de caracterización nos permitió seguir la 

evolución química de los sitios metálicos y ácidos en función del método de síntesis del 

catalizador. Las pruebas de N2-fisisorción y XRD revelaron que el intercambio iónico del 

complejo [Rh(NH3)5H2O]+3 sobre el soporte de HY y Hβ afectó la estructura de la zeolita 

original. Los resultados de NH3-TPD indicaron que los catalizadores basados en Rh 

tienen sitios ácidos débiles, medios y fuertes. Tal como fue explicado por los 

experimentos con 27Al-NMR, los sitios activos de zeolita actúan como sitios de Brønsted 

(FAL) y ácidos de Lewis (EFAL), dando lugar a interacciones cooperativas que 

promueven la adsorción de compuestos oxigenados y aumentan la actividad catalítica. 

Los resultados de TGA, TPO, TPR, XPS y TEM confirmaron la presencia de partículas 

metálicas de rodio libremente expuestas dentro de las cavidades y canales de las 

zeolitas. 

Para todos los catalizadores basados en Rh, el aumento de la temperatura de 

reacción hasta 250 ° C mejoró la eficiencia de la reacción HDO, generando ciclohexano 

como el producto principal. En la desoxigenación con guayacol se exhibió una 

desactivación pronunciada relacionada con un aumento en las cantidades de 

ciclohexanona, catecol y veratrol, como productos. El aumento en la selectividad de 

ciclohexanona, el subproducto de desactivación más abundante, en función del tiempo 

de reacción puede atribuirse a una disminución en la velocidad de hidrogenación debido 

a la formación de coque en las partículas de rodio. El incremento de la cantidad de rodio 

prolongó la vida del catalizador al minimizar las reacciones secundarias de desactivación, 

probablemente debido a una mayor proximidad entre las partículas de rodio y los sitios 

de ácido de la zeolita. La desactivación persistente del catalizador puede atribuirse a la 

presencia de sitios ácidos aislados que favorecen la formación y fuerte adsorción de 

hidrocarburos poliaromáticos (coque) y compuestos derivados de catecol en la superficie 

del catalizador, bloqueando así los canales de zeolita y envenenando los sitios ácidos. 
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Diversas comparaciones entre los catalizadores Rh-HY y Rh-Hβ mostraron que la 

zeolita Hβ presentó una mayor actividad y selectividad a tiempos cortos mientras que a 

tiempos largos de reacción la zeolita HY fue más activa y selectiva. Con respecto a la 

distribución de los productos la zeolita Hβ presentó una mayor formación de 

metilciclopentano, metilciclohexano y biciclohexil. Estas diferencias están relacionadas 

al tipo de estructura de la zeolita por su porosidad, cavidades y naturaleza de los sitios 

ácidos. Aunque la zeolita β no presentó una significativa cantidad de sitios octaédricos, 

esta zeolita presenta una alta disponibilidad sitios ácidos Lewis como especies 

tetraédricas. En contraste, la zeolita HY presentó una relación alta de sitios 

tetraédricos/sitios octaédricos, en donde los sitios octaédricos pueden funcionar como 

sitio ácidos Lewis sugiriendo la posibilidad una sinergia con los sitios ácidos Brønsted. 

Las pruebas de HDO de la mezcla anisol/fenol mostraron que aun a bajas 

temperaturas (150 °C) los catalizadores Rh-zeolitas son activos, estables y selectivos 

hacia ciclohexano. En comparación con la desactivación rápida en la HDO de guayacol, 

se sugirió que la perdida de actividad está relacionada con una fuerte adsorción del 

guayacol y de sus productos derivados de la desmetilación o deshidrogenación, como 

catecol y veratrol, respectivamente, que no están presentes en la HDO en la mezcla 

anisol-fenol. Estos productos y el guayacol son mayores precursores de coque que el 

fenol y el anisol. Además, la observó una mayor selectividad hacia ciclohexano.   

Este trabajo demuestra que los catalizadores en base a zeolitas con alto contenido 

de sílice dopados con rodio son eficientes para procesos HDO en condiciones 

relativamente suaves. Nuestros resultados resaltan el sistema de hidrodesoxigenación 

en fase líquida a alta presión como una alternativa prometedora para mejorar la biomasa 

derivada de lignina. Se pueden desarrollar materiales de mejor rendimiento y rentables 

al minimizar el número de sitios de ácido aislados o al usar metales de transición menos 

costosos, como Ni, Co y Mo. Esperamos que las ideas fundamentales de este trabajo 

impulsen los esfuerzos futuros para desarrollar Catalizadores bifuncionales altamente 

eficientes para la hidrodesoxigenación de compuestos ricos en fenólicos. 
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7.2 Perspectivas 

De acuerdo con los resultados de esta tesis, es posible mejorar la actividad en 

hidrodesoxigenación al agregar un agente hidrogenante en zeolitas ácidas que ya se 

usan industrialmente.  

En este trabajo se abordaron algunos detalles de la síntesis de dichos materiales 

preparados a partir de la sal de cloruro de cloropentamina de rodio, sin embargo, al ser 

zeolitas ricas en silicio, existen muchas variables que no se exploraron que pueden tener 

efectos importantes en la formación de fases más activas y selectivas. Entre las 

principales variables que sería interesante explorar, se encuentra la relación entre los 

sitios ácidos y los sitios metálicos. La adición de una segundo metal que incremente esta 

relación y permita disminuir la cantidad del rodio sin disminuir la capacidad de 

hidrogenación. La modificación de los sitios ácidos dentro de la estructura por métodos 

de desaluminación como tratamientos en solución acida o tratamientos en vapor de agua. 

En cuanto al sistema de reacción, se estableció la importancia de operar en un 

proceso continuo a alta presión y en fase líquida. Así mismo, se evidenció el efecto de 

utilizar moléculas con diferentes funcionalidad en el proceso de hidrodesoxigenación. Por 

lo tanto, es indispensable realizar pruebas de otras moléculas derivadas de la lignina que 

pueden llevar a una mejor aproximación en el tratamiento de bio-aceite. Entre ellas, 

figuran los compuestos sustituidos como o-cresol, m-cresol, 2-metilguayacol o con 

moléculas con diversas funcionalidades de oxigeno como siringol, veratrol y acido 

benzoico. Además, cabría la posibilidad de explorar mayores temperaturas de reacción 

y el cambio del solvente. 

 Una vez optimizado el catalizador por cualquier modificación en su síntesis, sería 

posible extender su aplicación a proceso de co-alimentación entre la HDO del bio-aceite 

y los procesos termoquímicos de los cortes ligeros del petróleo (gasolina/nafta). 




