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Resumen 
Con el incremento en la demanda de energía en México, se tiene la necesidad de procesar 

crudos pesados. Por ello, se requiere desarrollar nuevas tecnologías para tratar este tipo de 

alimentaciones. Esta investigación está enfocada en la hidroconversión catalítica en reactor 

slurry, en donde se sintetizaron catalizadores con soportes no convencionales a base de 

carbón: negro de humo; que por sus propiedades físico-químicas que exhibe, se piensa, es 

una buena alternativa como soporte para MoS2  en el mejoramiento de crudos pesados. 

Se sintetizaron cuatro catalizadores por el método impregnación incipiente, dos de ellos 

fueron soportados en negro de humo de diferentes propiedades (NHR, NHC), uno 

soportado en carbón activado (C.A) y otro soportado en alúmina (Al2O3), el cual, fungió 

como referencia. Todos ellos fueron caracterizados por fisisorción de nitrógeno a 77K por 

el método BET, TGA, IR y HRTEM (algunos de ellos solo realizados a soportes).  

Para evaluar la actividad de cada catalizador, fueron activados con una mezcla de 

15%H2S/85%H2 %v/v, a una razón de flujo de 20mL/min por 4h y se trasladó a un reactor 

por lotes Parr 4840 de 500mL, cargado con 200mL de crudo Ku-Maloob-Zaap, a una presión 

de 1100 psi de hidrogeno (relación H2/HC de 5000 ft3/bbl), carga que es típica de las 

instalaciones industriales de hidrotratamiento, la temperatura de operación fue 390°C, lo 

suficientemente baja para detectar los efectos atribuidos al catalizador (disminución en la 

formación de sedimentos), y lo suficientemente alta para craquear y condensar moléculas. 

Se cuantificaron los productos generados tras la reacción a las tres fases formadas: 

sedimentos, líquidos y gases; se analizaron mediante distintas técnicas (cromatografía de 

gases, gravedad API, peso molecular, determinación de carbón, destilación simulada, 

análisis elemental, insolubles en heptano y tolueno). Se encontró en uno de los 

catalizadores soportados en negro de humo (dada su superficie química), cuatro 

características principales que lo convierte a en catalizador activo: no es un sistema poroso, 

posee gran área específica, tiene cierta afinidad con moléculas de alto peso molecular en el 

crudo y es selectivo hacia la conversión de asfaltenos, resultando entonces, compuestos 

menos aromáticos. El catalizador soportado en C.A mostro una baja actividad, debido a que 

sus estrechos poros resultaron bloqueados por moléculas voluminosas. Por otro lado, el 

catalizador soportado en alúmina mostro actividad, sin embargo, se obtuvieron cortes de 

menor calidad en comparación con el soportado en negro de humo. 

En esta investigación se muestra la factibilidad del uso de catalizadores soportados en negro 

de humo para hidrodesintegración catalítica, ya que además de tener propiedades que 

favorecen la conversión hacia destilados de alto valor agregado, tiene un costo inferior al 

de la alúmina.  
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1. Antecedentes 

1.1 Panorama del consumo de energía a nivel mundial. 

Hoy en día la población mundial se incrementa de manera exponencial. En tan solo diez 

años la población ha pasado de 6000 billones a 7000 billones y las tendencias indican que 

continuara el crecimiento en la misma medida (Figura 1.1 a) [1]. Este incremento causa 

directamente un aumento en el consumo de energía; la que, es obtenida de distintas 

fuentes. En México, el petróleo es la principal (petróleo 63.4%, gas natural 23.6%, 

renovables 7.6%, carbón 3.4% y nuclear 1.1%) [2]. La misma tendencia se observa en el 

consumo mundial de energía (Figura 1.1 b), en donde se muestra la importancia de los 

combustibles fósiles [3].  

 
 

 

(a) (b) 

Figura 1.1 (a) Población total 2000 – 2050, (b)  Consumo mundial de energía primaria, 

2000-2011 [1]. 

Dado que la principal fuente de energía proviene de combustibles fósiles, su consumo será 

obligadamente acompañado de un aumento en la contaminación atmosférica generada en 

procesos industriales, parque vehicular, uso residencial y agropecuario, principalmente. Es 

por ello que, en gran parte del mundo, los gobiernos restringen año con año las emisiones 

de CO2 y otros gases permitidos, obligando a desarrollar procesos más eficientes. 

1.2 Contaminantes atmosféricos y normatividad. 

Diversos estudios han demostrado que la emisión de contaminantes hacia la atmosfera está 

íntimamente relacionada con el deterioro de sistemas biológicos y ecosistemas. En la ciudad 

de México y en las ciudades más pobladas del mundo, se han detectado contaminantes en 

grandes volúmenes, entre ellos: CO, CO2, hidrocarburos no convertidos, NOx, SOx y 

partículas en suspensión, consecuentemente su efecto pernicioso está continuamente 

presente. Con la finalidad de proteger a los ecosistemas y a la población se tiene la 

necesidad de generar regulaciones ambientales cada vez más estrictas con el transcurso de 
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los años. En México, la constitución asigna a diversas entidades su promulgación y estricto 

cumplimiento. Por mencionar algunas se tienen SEMARNAT, SENER, PROFEPA. 

1.3 Clasificación de crudos y su relación con agentes contaminantes  

En el apartado anterior vimos la importancia de disminuir los contaminantes emitidos a la 

atmosfera; sin embargo, dada la diversidad y condiciones a las que un determinado crudo 

fue formado, cada uno de ellos posee distinta composición, y por tanto, diferentes 

cantidades de contaminantes (S, N, Va, Ni). Los crudos pesados son los que contienen mayor 

proporción de heteroátomos contaminantes, acompañados de compuestos más difíciles de 

procesar por su estructura química compleja (resinas y asfaltenos). Así surgió la necesidad 

de la clasificación de los crudos como una propiedad fácilmente medible y que se 

relacionara con otras propiedades físicas. Es entonces que el Instituto Americano del 

Petróleo (API, por sus siglas en inglés) definió el concepto de gravedad API, con el propósito 

de medir la calidad de un crudo. Esta expresión correlaciona la densidad del agua respecto 

a la densidad del petróleo o fracciones extraídas de él. De esta manera, clasifica cuan liviano 

o pesada es la muestra y permite determinar de manera sencilla importantes variables 

sobre la extracción, transporte, y hasta cierto punto composición (constituyentes de alto 

punto de ebullición, lugar donde los contaminantes tienen mayor concentración). En la 

Tabla 1.1 se muestra la clasificación de crudos basada en gravedad API [132].  

Tabla 1.1 Clasificación de crudos en base a gravedad API. 

Aceite crudo Densidad 
( g/cm3) 

Gravedad 
API 

Extrapesado >1.0 10.0 
Pesado 1.0 - 0.92 10.0 - 22.3 

Mediano 0.92 - 0.87 22.3 - 31.1 
Ligero 0.87 - 0.83 31.1 - 39 

Superligero < 0.83 > 39 

 

1.4 Tendencias del procesamiento de crudos en México 

Hoy en día, México enfrenta una transición y disminución en la producción de crudo ligero 

o convencional e incrementa hacia crudos pesados. Entre los que han ganado mayor 

terreno se encuentra el Ku-Maloob-Zaap (KMZ), el cual, se produce en mayor proporción 

actualmente, mientras que la del complejo Cantarell (principal complejo de extracción en 

México) va en decremento, Figura 1.2 [3]. Además, se muestra que este crudo pesado se 

extrae y será procesado al menos hasta el año 2026, por lo que es de capital importancia su 

estudio. 
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Figura 1.2 Producción por activo de la Región Marina Noreste 2012-2026 

(Miles de barriles diarios) 

Dado a que los crudos pesados traen consigo problemas durante su procesamiento, el 

precio de comercialización es bajo comparado con ligeros. En México se producen tres tipos 

de crudo para la exportación: Maya (pesado), Istmo (ligero) y Olmeca (súper ligero). En 

Tabla 1.2 se muestran algunas de sus propiedades, así como la del complejo KMZ, es 

importante remarcar que crudos con baja gravedad API, tienen elevada viscosidad, grandes 

cantidades de contaminantes y asfaltenos. Por consecuencia su precio disminuye (Figura 

1.3). 

Tabla 1.2 Caracterización de crudos de exportación en México. 

 KMZ Maya Istmo Olmeca 

Densidad especifica 
(20°C) 

0.9979 (15.6°C) 0.9212 0.8560 0.8286 

Gravedad API 11.94 21-22 32-33 38-39 
Azufre total (%w) 4.6531 3.3-3.8 1.8 0.73-0.95 

Nitrógeno total 
(ppm) 

7948 3400 1461 780 

Viscosidad 
cinemática a 21.1°C 

(mm2/s) 

10752.2  285 12.93 6 

Carbón Ramsbotton 
(%w) 

14.32 11.68 4.23 2.45 

Asfaltenos(%w) 19.8117 11.32 3.06 1.31 
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Puesto que la comercialización de los distintos tipos de crudo depende de cuan ligero es, 

los crudos mexicanos tienen distintos precios, estos son presentados en la Figura 1.3 [4]. Se 

puede observar la volatilidad de precios a través del tiempo basados en crudos referencia1. 

En el caso de México se toma como referencia el West Texas intermediate (WTI) y el BRENT 

de Europa. El WTI es crudo extraído de Texas y Oklahoma. La calidad del crudo “dulce 

texano" es una de las más altas y se ha usado de referencia para los crudos americanos 

(crudo ligero con gravedad API alrededor de 39.6° y contenido de azufre de 0.24%), 

mientras el BRENT es una mezcla de 15 tipos de crudos, extraídos en el mar del norte (crudo 

ligero con gravedad API alrededor de 38.06° y contenido de azufre es 0.37%). 

 

Figura 1.3. Comportamiento del precio por barril en dólares para el crudo Brent, WTI, 
Olmeca, Istmo 

Dado que México enfrenta dificultades para procesar crudos pesados, se deben de 

desarrollar nuevas tecnologías para tratar este tipo de alimentaciones. En este trabajo nos 

enfocaremos en hidroconversión catalítica en reactor slurry (RFS), ya que dadas las 

características que este proceso presenta, se piensa, es posible abordar parte de los 

inconvenientes del crudo a procesar. Para desarrollar el catalizador o mejorar el proceso es 

necesario estudiar, desde la composición de crudos y los constituyentes problema 

(previamente mencionados), pasando por el breve análisis de procesos térmicos e 

                                                           
1 Se refieren a la clasificación del petróleo que se ha extraído de fuentes específicas, que, por sus 
características de viscosidad, grado de azufre y pureza son tomados como base en la comercialización de los 
distintos tipos de petróleos a nivel mundial. 
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hidroconversión hasta los mecanismos térmicos y catalíticos a los que son sometidas las 

alimentaciones para alcanzar una alta conversión.  

2. Introducción 
Como se vio en el capítulo anterior, México incrementó la demanda y producción de crudos 

no convencionales o pesados, y tiene la necesidad de procesarlos. En este capítulo se 

abordarán los temas mínimos indispensables para comprender como está constituido el 

crudo, pues este factor tiene amplia influencia sobre los distintos mecanismos de reacción. 

2.1 Composición química del crudo  

Como es bien sabido, el petróleo crudo es un material complejo no uniforme, está 

compuesto por un vasto número de hidrocarburos y en menor proporción, contiene 

diferentes cantidades de compuestos orgánicos con azufre, oxigeno, nitrógeno y metales 

tales como vanadio, níquel, cobre y hierro (heteroátomos), constituyentes que causaran 

problemas durante la refinación, independientemente de su tamaño molecular y la fracción 

en que se encuentren. La composición de crudo puede variar extensamente en función de 

la ubicación, edad del pozo y la profundidad de este. De hecho dos pozos adyacentes 

pueden producir crudos con características completamente diferentes.  

Dadas las consecuencias antes mencionadas que los heteroátomos generan, es 

indispensable conocer el contenido de cada uno de ellos. En refinación se acostumbran a 

reportar los contenidos en relaciones basadas en el carbono X/C (X= S, N, O, H), 

generalmente en porciento masa.  

Se ha observado que una estrecha variación de estas relaciones puede modificar por 

completo las propiedades físicas del crudo, como la densidad, viscosidad, puntos de 

ebullición, etc., por ejemplo, al decrecer la relación H/C, la gravedad API disminuye y el 

punto de ebullición se incrementa, indicando que se tiene un carácter más aromático y se 

requiere más hidrogeno para su mejoramiento. La gran cantidad de análisis realizados han 

revelado que gran parte de constituyentes (X), se asocian a fracciones pesadas con mayor 

aromaticidad, disminuyendo hacia fracciones ligeras con mayor contenido de hidrogeno, 

esto se ilustra claramente en la Figura 2.1 [5] 

A pesar de que las relaciones nos brindan información importante, no son suficientes para 

describir la composición del crudo, sin embargo, puede ser descrita en términos de cuatro 

tipos de constituyentes principales: saturados, aromáticos, resinas y asfáltenos, dentro de 

los cuales, existen varias familias de compuestos relacionados por sus propiedades químicas 

similares. 
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Figura 2.1. Variación de componentes en el crudo con el punto de ebullición. 

 

2.1.1 Saturados 

Son compuestos no polares y están estructuralmente relacionados con compuestos de bajo 

punto de ebullición, consisten en alcanos completamente saturados (n-parafinas), alcanos 

ramificados (iso-parafinas) y cicloalcanos (también conocidos como naftenos). Al decrecer 

la proporción de saturados, generalmente se incrementa el peso molecular y hay un 

incremento concomitante de aromaticidad y proporción de heteroátomos, Figura 2.2 (a). 

2.1.2 Aromáticos 

Los aromáticos son hidrocarburos que contienen uno o más anillos similares al benceno en 

donde los átomos son conectados por enlaces dobles resonantes. La mayoría de estos 

compuestos contiene cadenas parafínicas y anillos nafténicos. Usualmente al incrementar 

la cantidad de aromáticos, el peso molecular también se incrementa, Figura 2.2 (b). 

2.1.3 Resinas 

Las resinas son moléculas densas, viscosas y polares con un peso molecular de 500 a 

1000g/mol [6], son insolubles en propano líquido; pero solubles en n-heptano y son tan 

volátiles como los hidrocarburos de su mismo tamaño. Se cree que las resinas son 

responsables de la disolución y la estabilización de las moléculas de asfaltenos sólidos en 
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petróleo: los grupos terminales polares de las resinas rodean y se adsorben sobre los 

asfaltenos a través de interacciones dipolo-dipolo, mientras que la cadenas alifáticas se 

encuentran en la parte no polar del crudo. Dado a que cada asfalteno está rodeado por un 

número de moléculas de resina, el contenido de resinas en crudos siempre es mayor que la 

de los asfaltenos. Por tanto, crudos con cantidades grandes de resinas, serán más estables 

[7]. Figura 2.2 (c) 

2.1.4 Asfaltenos 

Los asfaltenos son compuestos sólidos no volátiles de color marrón oscuro, no se ha 

determinado un punto de fusión definido; porque pueden romperse antes de ebullir y por 

lo general dejan residuo carbonoso al calentarlos. Son insolubles en alcanos ligeros, pero 

solubles en tolueno o diclorometano [5,8,9]. Se componen de capas de aromáticos 

polinucleares condensados unidos por enlaces saturados, además contienen heteroátomos 

y metales. Estas capas están plegadas con estructuras química difícil de definir. Sus pesos 

moleculares abarcan una amplia gama, desde unos pocos cientos a varios miles de UMAS. 

Existen distintos tipos de interacciones, que pueden contribuir a la formación de agregados 

muy estables: interacciones acido-base, puentes de hidrogeno, coordinación de complejos 

metálicos, asociación de grupos hidrófobos y aromáticos (traslape de orbitales π-π) [10], 

Figura 2.2 (d). 

 

 

      
 
 

         
 

 

(a) Saturados (b) Aromáticos 
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(c) Resinas 

 
(d) Asfaltenos. 

Interacciones que contribuyen a la formación de agregados: interacciones acido-
base y puentes de hidrogeno (azul), coordinación de complejos metálicos (rojo), 

asociación de grupos hidrófobos (naranja) y aromáticos (verde). 

Figura 2.2. Compuestos representativos en la matriz del crudo. (a) Saturados, (b) 
Aromáticos, (c) Resinas y (d) Asfaltenos. 
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2.2 Modelo coloidal 

El esquema de la Figura 2.3 se muestra una representación del crudo visto como un sistema, 

en términos de sus principales constituyentes SARA. Se cree que las resinas están 

adsorbidas en la superficie de los asfaltenos y actúan como agentes peptizantes y 

mantienen a los asfaltenos en una dispersión coloidal, mientras que los saturados y 

aromáticos son el medio continuo. La cantidad de resinas requeridas para mantener la 

estabilidad coloidal varía de crudo a crudo, y se cree que es dependiente de la polaridad de 

resinas y asfaltenos. Esto se muestra en la relación resinas/asfaltenos de la Tabla 2.2, la 

cual, varia de 1 a 4 [11].  

Se asume que los asfaltenos no se disuelven en el petróleo, pero, están dispersos y 

suspendidos en un sistema coloidal. La precipitación de estas moléculas depende de la 

constitución química, estructura física, presión y temperatura [7]. Los asfaltenos se separan 

del petróleo utilizando disolventes no polares, tales como n-pentano y n-heptano (ver 

Figura 6.4).  

 

Figura 2.3. Representación del modelo coloidal con sus principales constituyentes SARA [7]. 

2.3 Problemáticas durante el procesamiento de crudos pesados 

A diferencia de los crudos ligeros, los crudos pesados tienen propiedades similares a las de 

residuo atmosférico y se caracterizan por una gravedad API baja, altas viscosidades, grandes 

cantidades de impurezas (heteroátomos) y bajos rendimientos de destilados medios (Figura 

2.4). Tales propiedades causan que su procesamiento sea distinto a crudos convencionales. 

Es decir, refinerías diseñadas para procesar crudos ligeros son incapaces de procesar crudos 

pesados en su totalidad, por lo que las refinerías estarán obligadas a dotarse de nuevas 
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unidades o en el mejor de los casos modificarlas. Esta es la razón por la que un crudo pesado 

a la venta será obligadamente más barato. 

 

 

Figura 2.4. Relación entre distintas propiedades de petróleo crudo [12] 

En las operaciones de refinería de crudo pesado, se enfrentan magnos conflictos durante el 

procesamiento, a continuación, se mencionaran los principales: 

2.3.1 Alto contenido de asfaltenos 

Por su gran tamaño y aromaticidad, los asfaltenos son moléculas precursoras de depósitos 

orgánicos (coque y sedimentos), que se adsorben sobre la superficie del catalizador, 

seguido de una combinación de oligomerizacion y reacciones de aromatización, 

consecuentemente acompañado de bloqueo de la estructura porosa y evidentemente la 

desactivación del catalizador. Es un fenómeno complejo que involucra la química de 

alimentación y termodinámica (por ejemplo, separación de fases, presión de hidrogeno, 

etc). 
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2.3.2 Alto contenido de heteroátomos 
Estos constituyentes se encuentran en todas las fracciones del crudo pero tienden a 

concentrarse en cortes pesados y en residuos no volátiles. Además de ser responsables de 

problemas ambientales, se asocian a la corrosión de equipos de refinación y el 

envenenamiento de catalizadores. En general, los heteroátomos se adsorben fuertemente 

en el catalizador debido a su polaridad [13]. La desactivación ocurre en paralelo con la 

formación de coque. Como efecto adicional, retarda la activación de hidrogeno y por tanto 

su disponibilidad (factor crucial en reacciones de hidroproceso para inhibir la formación de 

coque) [14]. Por lo tanto, al menos una parte del coque formado es una consecuencia del 

envenenamiento catalítico por heteroátomos. También se ha observado que compuestos 

nitrogenados son mucho menos reactivos y por tanto más problemáticos. Así, se estima que 

contaminaran la mayoría de los procesos de conversión en refinería, principalmente FCC en 

donde el rendimiento de coque será muy elevado. En la siguiente tabla se muestran los 

principales heteroátomos presentes en crudos, así como sus compuestos asociados: 

Tabla 2.1. Principales heteroátomos presentes en crudos 

Heteroátomo 
Intervalo, 
contenido 

porcentual2 (%) 
Compuestos asociados 

Azufre3 0.04-5 
Ácido sulfhídrico, mercaptanos, polisulfuros, 

tiofenos y benzotiofenos [15]. 

Nitrógeno 0.1-2 

No básico: Pirroles, índoles y sus derivados 
alquilados, carbazoles, benzocarbazoles. 

Básico4: Piridina, acridinas y sus derivados 
alquilados, quinolinas, benzoquinolinas [16] 

Oxigeno5 <2 

Grupos hidroxilo, fenoles y derivados, 
cetonas, esteres, éteres ácidos carboxílicos, 
ácidos benzoicos, así como ciclo-furanos y 

derivados. [17] 

 

 

                                                           
2 Mínimo (crudos ligeros) y máximo (crudos pesados). 
3 Mayor proporción de heteroátomos totales. 
4 Es considerado un contaminante extremadamente importante en procesos de conversión, ya que son 
compuestos menos reactivos y se adsorben fuertemente sobre la superficie catalítica. 
5 El contenido de oxigeno puede ser incrementado debido a una prolongada exposición a la atmosfera durante 
su producción. 
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2.3.3 Alto contenido de metales 
Durante la reacción, los asfaltenos se difunden con dificultad dentro de la estructura porosa 

del catalizador, donde los átomos metálicos V y Ni principalmente, son removidos de sus 

estructuras aromáticas [18]. Dado a que los metales se encuentran en resinas y asfaltenos 

principalmente6, ≈ 12.42% y 87.54% respectivamente (Tabla 2.2), el depósito de metales 

será inevitable sobre la estructura porosa del catalizador, causando bloqueo y una 

temprana desactivación. 

Tabla 2.2. Contenido SARA y metales en crudos pesados [19] 

 Heavy Arab Hondo Maya Gach Saran 
Saturados + 

Aromáticos (%wt) 
59.9 43.9 48.9 64.7 

Resinas (%wt) 27.5 40.2 25.9 28.9 

Asfaltenos (%wt) 12.6 13.9 25.2 6.8 

Resinas/Asfaltenos 2.2 2.9 1 4.2 
V+Ni (ppm/%wt) 

En saturados y 
aromáticos 

0/0 
 

2.4/0.13 1/0.05 0/0 

En resinas 83/11.23 238/13.32 233/10.99 241/14.12 

En asfaltenos 656/88.77 1547/86.55 1887/88.97 1466/85.88 

 

2.4 Tecnologías desarrolladas para el mejoramiento de crudo pesado 

Con la necesidad de mejorar la calidad de los crudos pesados, se añade una nueva 

dimensión a las operaciones de refinación que requiere el uso de unidades adicionales para 

evitar altos rendimientos de coque y más rendimientos beneficiosos del destilado. En 

general, la conversión de petróleo pesado implica dos rutas generales: 

a) Rechazo de carbono, es un proceso químico que consiste en la remoción de coque 

como subproducto (con baja relación atómica de H/C), generando al mismo tiempo, 

destilados ligeros (alta relación atómica H/C). 

b) La adición de hidrógeno por un mecanismo de hidrocraqueo/hidrogenólisis, proceso 

por el cual, el rendimiento de coque se reduce en favor de mejorar rendimientos 

líquidos. 

En la Tabla 2.3 se muestran los principales procesos para tratar crudos pesados no 

convencionales o residuos atmosféricos, dichos procesos pueden o no utilizar catalizador. 

 

                                                           
6 Una pequeña parte de metales puede ser encontrada en aromáticos y saturados. 
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Tabla 2.3 Procesos utilizados para mejoramiento de crudos pesados y residuos. 

Procesos no catalíticos Procesos catalíticos 

• Desasfaltado por solvente 

• Térmicos (rechazo de carbono) 
o Gasificación 
o Coquización retardada 
o Coquización fluida 
o Flexocoking 
o Visbreaking  

 

• Desintegración catalítica fluidizada 
de residuos (RFCC) 

• Hidroprocesamiento 
o Hidrotratamiento de lecho fijo 
o Hidrodesintegración de lecho 

fijo 
o Hidrodesintegración Slurry  
o Hidrotratamiento de lecho en 

ebullición 
o Hidrodesintegración de lecho en 

ebullición 

 

A continuación, se hará una breve descripción de los procesos más importantes. 

2.4.1 Desasfaltado por solvente 

Crudos pesados y residuos tienen una concentración alta de asfáltenos, estos pueden ser 

separados con la adición de un solvente (propano, butano, pentano o n-heptano), en donde 

se generarán dos fases, una liquida que contiene saturados, aromáticos y resinas y una fase 

sólida compuesta prácticamente por asfaltenos y coque. El desasfaltado por solvente es un 

proceso en donde se obtienen crudos con pequeñas cantidades de contaminantes y por lo 

general son ricas en parafinas. La separación se lleva a cabo en un extractor diseñado para 

una división eficiente de dos fases y así minimizar el arrastre de contaminantes. Finalmente, 

parte del solvente es recobrado y reciclado a la etapa inicial.  

2.4.2 Procesos Térmicos  

En los procesos térmicos, se da el rompimiento de grandes moléculas únicamente por vía 

térmica teniendo como consecuencia grandes cantidades de coque (al menos un tercio de 

la alimentación) y no es necesario el uso de catalizadores, la reacción principal es la escisión 

β; estas tecnologías son las más rudimentarias para el procesamiento de crudos pesados. 

Por otro lado, las condiciones de operación son severas en cuanto a temperatura (encima 

de 500 °C en todos ellos) y moderada para presión. En la Tabla 2.4 se muestran las 

condiciones de operación de estos procesos, así como el licenciador. 
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Tabla 2.4 Condiciones de operación de las tecnologías de procesamiento térmico [18]. 

Proceso térmico Licencia Condiciones de operación 

Temperatura (°C) Presión (MPa) 

Coquización 
retardada 

ABB LUMMUS 
FOSTER Wheeler/ 

UOP 
ConocoPhillips 

480-515 0.61 

Visbreaking ABB Lummus 
Global 

450-510 0.34-2.0 

Coquización fluida Exxon Mobil 480-565 0.07 

Flexicoking Conoco-phillips 
Halliburton KBR 

830-1000 - 

Gasificación Chevron Texaco >1000 - 

 

2.4.2.1 Gasificación 

Es un proceso que consiste en un completo craqueo térmico de residuo, en donde es 

convirtiendo hacia productos, tales como, gas de síntesis, negro de humo y cenizas, con una 

incontrolada selectividad hacia el carbón. La gasificación tiene menor aplicación que otros 

procesos ya que ópera a condiciones muy severas (T>1000°C) 

2.4.2.2 Coquización retardada 

La coquización retardada ha sido seleccionada por muchos refinadores como su opción 

preferida, debido a que el proceso es flexible para manejar cualquier tipo de crudo o 

residuo. El proceso realiza el rechazo de los metales y carbono, al tiempo que proporciona 

la conversión parcial a productos líquidos (nafta y diésel). La principal desventaja de este 

proceso es la formación de grandes cantidades de coque y bajo rendimiento de productos 

líquidos. La selectividad del producto puede ser parcialmente controlada por presión y 

temperatura. Este proceso, aunque es más caro que desasfaltado por solvente, es menos 

costoso que otros procesos térmicos [20].  

Los dos procesos expuestos a continuación: Coquización Fluida y Flexcoking fueron creados 

a partir de la tecnología de FCC, ambas son tecnología de vanguardia en el procesamiento 

de residuos [21]. 

2.4.2.3 Coquización fluida 

Es un proceso continuo, en el cual, el crudo pesado es calentado y atomizado en un lecho 

fluidizado de partículas de coque. La coquización se produce en la superficie de estas 

partículas a temperaturas de 510 a 520°C. Los vapores craqueados se elevan a la parte 

superior del reactor en el que se enfrían por contacto con líquido condensado o la 

alimentación. El calor proporcionado para las reacciones de craqueo es generado por la 
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combustión de una parte del coque. La temperatura del proceso y el tiempo de residencia 

de los componentes alimentados determinan los rendimientos de producto. El uso de un 

lecho fluidizado reduce el tiempo de residencia de los productos en fase de vapor y reduce 

la producción de coque con un aumento concomitante en el rendimiento de gasóleo y 

olefinas [22]. 

2.4.2.4 Flexicoking 

Es una forma extendida de coquización fluida y utiliza un gasificador de coque para convertir 

el exceso de coque a gas de síntesis: una mezcla de monóxido de carbono (CO), dióxido de 

carbono (CO2) e hidrogeno (H2). A la temperatura de operación (830-1000) °C, la conversión 

total de coque es imposible [21,22].  

2.4.2.5 Visbreaking 

El proceso visbreaking consiste en un horno de reacción seguido del enfriamiento con crudo 

reciclado. En este proceso las reacciones se producen al fluir el crudo a través de los tubos 

del horno de reacción. La severidad es controlada por la velocidad de flujo a través del horno 

y la temperatura. Las condiciones típicas son 470-500 °C, por lo que se considera un proceso 

no severo, en el que se lleva a cabo un craqueo térmico suave mejorando las características 

de viscosidad de crudo pesado (sin intentar una conversión significativa de los destilados). 

Se requieren tiempos de residencia bajos para evitar las reacciones de coquización, 

generalmente de 1 a 3 minutos [5,23]. El uso de aditivos puede ayudar a suprimir los 

depósitos de coque en los tubos del horno. 

Una vez examinados los principales procesos térmicos, es posible mencionar algunas 

características importantes:  

- producen grandes cantidades de coque y bajos rendimiento de líquidos, así que 

representa pérdidas monetarias. 

- los productos líquidos que son obtenidos, contienen S, N y metales (V, Ni, etc.) que, 

efectivamente, necesitara purificación adicional por el proceso HDT como HDS, 

HDN y HDM. 

2.4.3 Procesos catalíticos 

Son procesos en donde los reactivos se ponen en contacto con un catalizador, generalmente 

con una presión de hidrogeno. En estos procesos se convierte una significante porción de 

fracciones pesadas a destilados medios (productos de alto valor), disminuyendo así la 

cantidad de coque. Es una tecnología que es selectiva. 

2.4.3.1 Desintegración catalítica fluidizada de residuos (RFCC) 

FCC es un proceso bien establecido para la conversión de las fracciones más pesadas de la 

destilación (fondo de barril) en gasolina de alto octanaje y destilados intermedios. La RFCC 

es una extensión de la tecnología de FCC; fue desarrollada durante la década de 1980 y 
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ofrece una mejor selectividad hacia gasolina disminuyendo coque y gases (mayor al 

hidroprocesamiento y procesos térmicos). La desventaja de RFCC es que requiere calidad 

en alimentación, es decir, alta relación H/C y bajo contenido de metales y heteroátomos, 

de esta forma se evita la producción de coque y alto consumo de catalizador. Esta es la 

razón que hace este proceso menos frecuente que el hidroprocesamiento. 

El diseño del proceso RFCC incluye la regeneración de dos etapas, el control de temperatura 

y el enfriamiento de catalizador de la mezcla, con el fin de producir vapor. Las propiedades 

del catalizador también juegan un papel importante: soportar el contenido de metales y la 

deposición de coque. Es usual utilizar catalizadores ácidos tales como aluminosilicatos 

cristalinos (zeolitas USY o HY), que cumple las propiedades físico-químicas requeridas 

[24,25]. En la estructura porosa de estos catalizadores, la difusión de reactivos es limitada 

hacia los sitios catalíticos, por lo que este proceso sólo puede tratar residuo atmosférico, 

que predominantemente contiene cantidades relativamente bajas de metales, azufre y 

carbono. Sin embargo, el producto obtenido es de alto precio [18]. 

2.4.3.2 Hidroprocesamiento 

El hidroprocesamiento es la manera más eficiente de convertir residuos y crudos pesados 

en destilados ligeros. Tiene una función dual: hidrodesintegración e hidrogenación. En este 

tipo de procesos, los reactivos se someten a presiones altas de hidrogeno en presencia de 

un catalizador sulfurado7. Las propiedades hidrogenantes del catalizador permiten 

disminuir a los precursores de coque y evita su depósito sobre el catalizador, además, se 

remueven heteroátomos. 

En la Figura 2.5 se pueden observar las distintas tecnologías de hidroprocesamiento, se 

incluyen tres tipos de reactores comerciales principalmente: de lecho fijo (RLF), lecho móvil 

(RLM) y de lecho en ebullición (RLE). Adicionalmente, existe uno poco usual, nombrado 

Reactor en Fase Slurry (RFS), solo existía una unidad operando en el mundo en el 2003). 

Estos operan individualmente o bien, en combinación de dos o más etapas dependiendo de 

la calidad de la alimentación [26].  

                                                           
7 En el proceso industrial, el catalizador es sulfurado y activado in situ.  



 

32 
 

 

Figura 2.5. Reactores para hidroprocesamiento de crudos pesados y residuos [26]. 

La tecnología de hidroproceso se selecciona en base a la pureza de la alimentación, puesto 

que se debe mantener la actividad y selectividad el máximo tiempo posible (semanas, 

meses o incluso años) [27]. Por eso, el uso de reactores de lecho fijo es limitado para tratar 

cargas con altos contenidos de impurezas como asfaltenos y metales, dado al bajo tiempo 

de vida del catalizador. Los reactores lecho móvil y de cama en ebullición han demostrado 

ser más eficientes. En la Tabla 2.5 se puede observar el ciclo de operación de cada unidad, 

así mismo, se presentan las condiciones de operación. Curiosamente se observa que el RFS 

tiene una operación continua, alcanza mayores conversiones con mayor LHSV. Sin embargo, 

opera en un mayor intervalo de presión y temperatura. 

Tabla 2.5. Diferentes tipos de reactores utilizados para el hidroprocesamiento de crudos 

pesados [28] 

 
RLF RLM RLE RFS 

Presión (MPa) 100-200 100-200 100-200 100-300 

Temperatura (°C) 380-420 380-420 400-440 420-480 

LHSV (h-1) 0.1-0.5 0.1-0.5 0.2-1.0 0.2-1.0 

Máxima conversión 
a 550 °C (%wt) 

50-70 60-70 70-80 80-95 

Duración del ciclo de operación 
de la unidad (meses) 

6-12 12 Operación 
continua 

Operación 
continua 

 

A continuación, se dará una breve descripción de estas tecnologías. 



 

33 
 

2.4.3.2.1 Proceso catalítico de crudo pesado y residuos en Reactor de Lecho Fijo. 

Los reactores de lecho fijo (RLF) son los sistemas de reactores comerciales más utilizados 

en las operaciones de hidrotratamiento. La razón es que son fáciles y simples de operar. En 

estos reactores, una alimentación líquida fluye de la parte superior a la parte inferior del 

reactor a través del catalizador. El gas de hidrógeno pasa en co-corriente a través del lecho. 

Dependiendo de las impurezas, principalmente metales, se pueden empacar con dos y tres 

tipos de catalizadores. En tal sistema, un catalizador que tiene una tolerancia elevada a 

metales se coloca en la parte inicial del reactor, mientras que el segundo y tercer catalizador 

presenta una mayor actividad hacia desulfuración. Es un sistema que puede operar hasta 

un año [29]. Otra solución al envenenamiento es la protección de RLF y procesos posteriores 

con el llamado “reactor guardia”, con el fin de minimizar la deposición de coque y metales.  

2.4.3.2.2 Proceso catalítico de crudo pesado y residuos en Reactor de Lecho Móvil. 

En un reactor de lecho móvil (RLM) el catalizador fresco entra en la parte superior y baja 

por gravedad a la parte inferior. El diseño especial dentro del reactor asegura que el 

catalizador descienda de forma de flujo pistón. A medida que la reacción avanza, el 

catalizador se va desactivando gradualmente hasta abandonar el reactor totalmente 

envenenado, esto mientras la alimentación de crudo va descendiendo en co-corriente a 

través del reactor (la velocidad del catalizador es lenta comparada con la alimentación). 

Cribas especiales separan el catalizador de los fluidos de proceso antes de dejar el reactor 

[30]. El catalizador se puede sustituir fácilmente de forma continua o discontinua 

generalmente una o dos veces por semana, sin interrumpir la operación al menos por un 

año. Este catalizador, además, es bastante tolerante a metales y otros contaminantes [28]. 

Ejemplos de este tipo de reactores son los llamados Hyvahl y Bunker. 

2.4.3.2.3 Proceso catalítico de crudo pesado y residuos en Reactor de Lecho en Ebullición. 

Al igual que los RLM, los reactores de lecho en ebullición (RLE) son capaces de manejar 

alimentaciones pesadas con grandes cantidades de metales y asfaltenos, así como residuo 

de vacío. En general, existen dos diferentes RLE, los cuales son similares en concepto, pero 

diferentes en detalles mecánicos, estos son H-Oil y LC-Fining [31]. 

La tecnología de RLE consiste en un sistema trifásico: gas, líquido y solido (catalizador), en 

donde se alimenta la carga pesada e hidrogeno por la parte de abajo del reactor a través de 

un distribuidor, expandiendo y mezclando uniformemente con el catalizador que es 

alimentado en la cima del reactor (fluidización). Después, los productos son divididos: una 

parte es retirada y la otra recirculada, a través de una bomba en ebullición para mantener 

el reactor prácticamente en condiciones isotermas, de esta manera no hay necesidad de 

enfriamiento dentro del reactor. La recirculación del líquido puede ser ajustada variando la 

velocidad de la bomba en ebullición, en el cual, a gran cantidad de reciclo, provoca que el 

reactor se comporte como un reactor continuo de tanque agitado. Finalmente, el 
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catalizador gastado es retirado por el fondo, minimizando el taponamiento y por tanto, los 

problemas de caída de presión.  

2.4.3.2.4 Proceso catalítico de crudo pesado y residuos en Reactor en Fase Slurry. 

Un reactor en fase slurry (RFS) es poco usado en hidroprocesamiento, sin embargo, en la 

última década ha sido objeto de estudio en centros industriales de investigación, dada la 

baja calidad de crudos. Esta tecnología se está perfilando para convertirse en proceso 

comercial, pues, es capaz de hidroprocesar alimentaciones con gran cantidad de metales y 

obtener de esta, productos de bajo punto de ebullición. En la operación RFS, se logra un 

íntimo contacto entre el crudo o residuo con el catalizador, además de operar con menor 

grado de reciclo que RLE. A diferencia de RLF y RLE, se usa un catalizador finamente disperso 

(puede ser un aditivo o un precursor), el cual, es mezclado con los reactivos antes de entrar 

al reactor y son sometidos a una presión de hidrogeno, en donde fluyen rápidamente en 

forma de burbujas. Se ha reportado que las partículas suspendidas sirven como un sitio de 

depósito para pequeñas cantidades de coque, de manera que paredes, válvulas e 

intercambiadores de calor se mantengan limpias y asegurar buena operatividad [26]  

RFS tienen ventajas que son importantes mencionar, entre ellas están:  

- No se tiene equipamiento interno dentro del reactor.  

- La mezcla solido-liquido se comporta como una fase homogénea debido al  

pequeño tamaño del catalizador. 

- Dado que las partículas de catalizador son de tamaño pequeño y el catalizador está 

bien disperso (comparado con catalizadores de otros reactores), resulta en 

distancias más pequeñas entre partículas y menor tiempo para el reactante 

encontrar un sitio activo. Mejora la transferencia de masa. 

- El uso de catalizadores dispersos selectos dentro de la alimentación inhibe la 

formación de coque. 

- La pseudo fase homogénea de RFS provee operación térmica estable. 

- La conversión de residuo es alta, generalmente 90% (a veces se alcanzan hasta 95% 

y muy cerca del 100%). Estas conversiones pueden ser obtenidas con espacio-

velocidad mucho más grandes que las usadas en RLF, RLM y RLE.  

 

Sin embargo, la efectividad de este proceso es altamente dependiente de la selección del 

catalizador. Una baja actividad generara grandes cantidades de coque, resultando en 

problemas de proceso. Dos aspectos importantes que deben tener estos catalizadores son: 

grandes áreas superficiales y partículas pequeñas (del orden de micras). 

Como se mencionó anteriormente, los procesos catalíticos son selectivos y alcanzan 

mayores rendimientos que los procesos térmicos; sin embargo, los costos de inversión y 
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operación son una limitante. Esto se puede observar en la Figura 2.6, los costos por barril 

de tecnologías térmicas cuestan menos de la mitad que las catalíticas. Los tratamientos 

térmicos tienen la desventaja de requerir otro tratamiento subsecuente, dadas las altas 

concentraciones de contaminantes. 

 

Figura 2.6. Costos de operación de algunos procesos [18]. 

 

A causa de una menor inversión, los procesos térmicos continúan siendo los más comunes 

para la mejora de crudos y residuos, representando el 69 % del total, mientras que el 

hidroproceso representa tan solo el 12%, en su mayoría tecnologías de RLF, Tabla 2.6. Hay 

que mencionar, además que, dada a la gran demanda de destilados ligeros, se acoplan los 

beneficios de hidroconversión (adición de hidrogeno) con unidades de visbreaking o 

coquización (rechazo de carbono).  
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Tabla 2.6. Tecnologías de procesos para crudo pesado y residuos en el mundo [121]. 

Proceso tecnológico Norte y 
Sudamérica 

Europa y 
Japón 

Otros Total %8 

           Hidroproceso 
    

Cama Fija 12 21 27 60 9 

Cama en ebullición 7 4 1 12 2 

Slurry 1 0 0 1 0 

Total de hidroproceso 20 25 28 73 12  
Desasfaltado por 

solvente 
15 3 6 24 4 

Proceso térmico 131 155 147 433 69 

RFCC 19 26 57 102 16 

Total 185 209 238 632 100 

 

2.5 Importancia de la forma del catalizador dentro de los reactores 

Con la creciente necesidad de procesar alimentaciones pesadas y con el objetivo de 

maximizar el tiempo en operación de los catalizadores, se ha puesto especial atención en 

las propiedades superficiales (volumen de poro, área superficial, forma y medida de las 

partículas), pues de estas se obtendrán importantes efectos en actividad, selectividad y 

respuesta a venenos, los cuales son provocados por el tiempo y la manera en que los 

hidrocarburos son trasportados dentro y fuera de los intersticios [32]. Se ha observado que 

en la medida que se procesan cargas con altos contenidos de resinas, asfaltenos y metales, 

las propiedades superficiales comienzan a tomar gran importancia (pues de estas 

dependerá su tolerancia), mientras que la composición química del catalizador comienza a 

carecer de ella [33]. Existen dos propiedades principales que están relacionadas con la 

desactivación del catalizador y presentan distintos efectos: 

1. Área superficial: Una alta actividad catalítica está relacionada con una gran 

dispersión de sitios activos, por lo que un incremento en área generará catalizadores 

con alta actividad, sin embargo, serán desactivados con mayor rapidez [34,35,36]. 

 

2. Diámetro de poro y/o volumen de poro: Controla la difusión de moléculas hacia 

sitios catalíticos, por lo que un sistema poroso estrecho dificulta el trasporte de 

reactantes y eventualmente se tapará. 

Es por ello que debe existir un balance óptimo de superficie y diámetro de poro basándose 

en el tipo de alimentación [37,38]; por ejemplo, en la Figura 2.7, se observa que para 

alimentaciones pesadas, la estabilidad catalítica se mejora con el uso de macroporos, ya 

                                                           
8 Unidades operando en Marzo del 2003 
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que se mantienen accesibles a grandes moléculas (incluso después del depósito de 

metales), sin embargo, el área superficial resulta afectada y en consecuencia la actividad 

[37]. 

 

 

Figura 2.7. Efecto del diámetro de poro y área superficial en actividad catalítica de 

hidrotratamiento [37] 

 

Otro factor importante a ser considerado es el tamaño de partícula, ya que de este depende 

la difusión y la hidrodinámica dentro del reactor. Por un lado, la difusión se favorece con 

pequeños tamaños de partícula, ya que el recorrido que toma a los reactantes llegar a los 

sitios activos es menor (aumenta el módulo de Thiele) [39]. Por otro lado, la caída de presión 

se incrementará con la disminución del tamaño de partícula. 

Esta es la razón por la que se combinan los procesos en una, dos o tres etapas (como se 

mencionó previamente en el apartado 2.4.3), con la finalidad de maximizar el tiempo de 

vida de los catalizadores, evitando costos de operación por inestabilidad y paros frecuentes. 

Sin embargo, estos problemas pueden ser parcialmente minimizados con el uso de 

reactores slurry ya que permite el acercamiento de grandes moléculas a los sitios activos, 

en vez de tapar los poros para producir coque. 
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2.6 Reacciones implicadas en el mejoramiento del crudo 

Dada la composición de crudos pesados o de residuo y su composición, se requiere someter 

este tipo de cargas a procesos de mejoramiento en donde los objetivos principales son: 

hidrodesintegrar moléculas pesadas de alto peso molecular hacia otras más ligeras, 

aumentar relación H/C y remover heteroátomos a niveles aceptables. Durante este 

proceso, se presentan diversas reacciones simultáneamente a diferentes velocidades y 

decrecen, generalmente, en el siguiente orden: HDS > HDN > saturación de olefinas > 

saturación de aromáticos. Para lograr el mejoramiento, es necesario someter el crudo 

pesado o residuo atmosférico a un número indeterminado de diferentes reacciones en 

condiciones termodinámicas favorables, algunas de ellas son térmicas y algunas son 

catalíticas. A continuación, se explicara lo que ocurre en cuanto a las reacciones químicas 

principales. 

2.6.1 Craqueo térmico 

Las reacciones térmicas ocurren espontáneamente en mezclas orgánicas con o sin presencia 

de algún catalizador, tienen una magna importancia; ya que de ellas se originan los 

productos ligeros, tales como, gas natural y compuestos más volátiles que la gasolina. En 

este tipo de reacciones se da el rompimiento homolítico de enlaces C-C, C-S, C-O y C-N, las 

cuales, tienen distintas energías de disociación que definirán la distribución de productos, 

Tabla 2.7 [40]. Las reacciones térmicas son termodinámicamente favorecidas a altas 

temperaturas ya que son reacciones endotérmicas. 

 

Tabla 2.7. Energía de disociación de enlace [40]. 

Enlace químico Energía (Kcal/mol) 
C-C 83 

C=C 146 
C≡C 200 

C-H 100 

C-H (aromáticos) 110.5 
C-S 65 

C-O 86 
O-H 111 

S-H 81 

S-S 54 
C-N 73 

N-H 93 
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Se puede observar en la Tabla 2.7, que las energías de enlace para todos los compuestos 

presentan valores cercanos, excepto para los que tienen doble y triple enlace, así como 

anillo aromático, indicando que estas rupturas se darán difícilmente. Se piensa que la 

ruptura de enlaces C-C para generar radicales libres será mayoritaria: los enlaces débiles C-

C de cadenas alifáticas son los más propensos a romperse, los enlaces C-C de naftenos 

pueden craquearse durante el proceso, aunque en menor grado y los enlaces C-C de 

compuestos aromáticos son estabilizados por resonancia electrónica, y por tanto, aún 

menos propensos a reaccionar por vía térmica. 

Por otra parte, en los análisis de datos realizado por S. Raseev [41] se ha observado que la 

energía de enlaces C-C en n-alcanos decrece al moverse hacia el centro de la molécula, 

además de que la energía de disociación de un carbono cuaternario es menor que la de un 

terciario, segundario y primario. Todas estas transformaciones implicadas proceden por 

activación térmica y se llevan a cabo de acuerdo con las siguientes etapas: 

2.6.1.1 Iniciación 

Fenómeno químico inicial, consiste en la homólisis de un hidrocarburo para generar dos 

radicales libres 

𝑅𝑅1 ⇌ 𝑅̇ + 𝑅1̇ 

2.6.1.2 Propagación 

Varios tipos de reacciones pueden llevarse a cabo, a continuación se mostraran las más 

representativas 

2.6.1.2.1 Transferencia del radical H 

Los radicales libres creados previamente pueden activar las moléculas circundantes a través 

de la trasferencia de un radical H. Esta es la reacción más rápida para transferir un radical 

de una molécula a otra. 

𝑅̇ + 𝑅1𝐻 → 𝑅𝐻 + 𝑅̇1 

2.6.1.2.2 Descomposición  

Esta reacción se lleva a cabo por el mecanismo escisión-β, en donde se obtiene un nuevo 

radical libre primario, reducido en dos átomos de carbono y una olefina (etileno) [42]. 
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El nuevo radical libre formado puede continuar reaccionando mediante el mismo 

mecanismo hasta formar el radical metilo, entonces, este abstraerá un radical hidrogeno de 

otro hidrocarburo, el cual, producirá un radical secundario y metano. 

𝐶̇𝐻3 + 𝑅𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻3 → 𝐶𝐻4 + 𝑅𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶̇𝐻𝐶𝐻2𝐶𝐻3 

Este radical formado, puede someterse nuevamente a escisión-β, produciendo una α-

olefina y un radical libre primario 

𝑅𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2𝐶̇𝐻𝐶𝐻2𝐶𝐻3 → 𝑅𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶̇𝐻2 + 𝐻2𝐶 = 𝐶𝐻𝐶𝐻2𝐶𝐻3 

 

La repetición de estas reacciones lleva a la formación de grandes cantidades de etileno y 

pequeñas cantidades de metano a partir de las α-olefinas. 

2.6.1.2.3 Isomerización 

La isomerización y ciclación pueden llevarse a cabo dependiendo del tipo de radical 

involucrado y la configuración del hidrocarburo; los radicales libres no isomerizan de un 

grupo alquilo a otro, o cambian de un centro a un carbono vecino de la cadena. En cambio, 

un radical primario de cadena larga puede enrollarse sobre sí mismo y remover un radical 

hidrogeno de una posición secundaria o terciaria, ya que un radical primario es menos 

estable que un secundario o terciario: 

 

La isomerización solo se da en moléculas de cadena larga, mayor a 5 átomos de carbono, 

debido a la gran energía de activación que se requiere; esta energía es más grande que las 

reacciones de descomposición o reacciones de sustitución. 

2.6.1.3 Terminación 

La terminación se presenta si dos radicales libres se combinan para formar un enlace. Esta 

reacción sucede infrecuentemente debido a que los radicales libres están presentes en 

bajas concentraciones y están involucrados todos los SARA. 

𝑅̇ + 𝑅1̇ ⇌ 𝑅𝑅1 
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2.6.2 Craqueo catalítico 
El término craqueo catalítico o cracking catalítico consiste en la descomposición térmica de 

los componentes del crudo en presencia de un catalizador. A diferencia del craqueo 

térmico, en donde las especies activas que controlan las reacciones son los radicales libres, 

en craqueo catalítico las especies activas son carbocationes9 que se forman sobre sitios 

ácidos del catalizador, los cuales, se producen por distintas rutas de reacción que se 

explicaran a continuación.  

2.6.2.1 Formación de carbocationes 

En general, existen cuatro maneras de formar un carbocatión, son creados generalmente 

sobre la superficie de un catalizador acido: Al2O3, TiO2, aluminosilicatos (zeolitas), 

SiO2/MgO, silicagel, fosfatos como AlPO4 y algunas arcillas después de someterlas a un 

tratamiento químico. 

2.6.2.1.1 Adición de un catión 

Esta reacción ocurre cuando se adiciona un catión a una molécula insaturada para formar 

un ion carbenio. Tal reacción ocurre durante la adsorción de un alqueno sobre un sito 

catalítico acido de Brönsted (el ion formado permanece adsorbido sobre el sitio acido): 

 

𝑅1 − 𝐻𝐶 = 𝐶𝐻 − 𝑅2 + 𝐻𝐵 ⇌ 𝑅1 − 𝐻2𝐶 − 𝐶+𝐻 − 𝑅2 + 𝐵− 

Tal interacción puede llevarse a cabo también con una molécula aromática: 

 

En este caso la carga eléctrica esta deslocalizada y distribuida en toda la molécula 

aromática. 

2.6.2.1.2 Extracción de hidruro 

En este caso, la generación de iones carbenio se da por medio de la extracción de un ion 

hidruro provocado por un sito acido de Lewis. La reacción se puede ilustrar:  

                                                           
9 Según la nomenclatura de la IUPAC, los iones CH3

+ son llamados iones carbenio, mientas que las especies 

CH5
+ son llamadas iones carbonio. El termino carbocation comprende ambas especies y en general todas las 

especies que tienen una carga positiva. 
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𝑅𝐻 + 𝐿 ⇌ [𝑅]+𝐿𝐻− 

en donde ion carbenio permanece adsorbido en el sitio activo. 

2.6.2.1.3 Formación intermedia de iones carbonio  

Se supone que la reacción se lleva a cabo por la formación intermedia de iones carbonio (C+ 

penta-coordinado), la cual, se divide para producir alquenos más pequeños e iones carbenio 

(C+ tri-coordinado). Como una ruta alternativa, los iones carbonio se pueden convertir en 

iones carbenio por la pérdida de una molécula de hidrógeno. 

 

 

 

2.6.2.1.4 Descomposición heterolítica 

Es una reacción análoga a la iniciación de craqueo térmico, en donde se divide la molécula 

en dos radicales. La diferencia radica en que una especie capta ambos electrones por lo que 

son fragmentos con cargas opuestas: 

𝑅1𝑅2 ⇌ 𝑅1
+ + 𝑅2

− 

Esta reacción se lleva a cabo en procesos de fase liquida; aparentemente no se lleva a cabo 

en craqueo catalítico en donde se forman los carbocationes como resultado de la adsorción 

sobre un sitio acido. 

2.6.2.2 Reacciones con carbocationes 

Los iones carbenio adsorbidos sobre los sitios activos del catalizador pueden iniciar varios 

tipos de reacciones, a continuación, se explicaran las principales. 

2.6.2.2.1 Isomerización de la carga 

La isomerización de la carga puede ser ejemplificada por la siguiente reacción, en donde la 

migración de la carga es en sentido contrario a un átomo de hidrogeno: 
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2.6.2.2.2 Isomerización de enlace C=C 

De manera similar a la transferencia de carga, se da la trasferencia del doble enlace C=C en 

una olefina, provocada por la migración de un átomo de hidrogeno: 

 

 

 

2.6.2.2.3 Isomerización de la cadena 

La isomerización de la cadena implica la conversión de un ion secundario en uno terciario. 

Para hidrocarburos con 6 átomos de carbono o más se da la migración de un grupo metilo 

a lo lago de la cadena. El mecanismo más aceptado involucra la formación del ion 

intermediario ciclopropil, el cual, es mostrado a continuación [43]: 

 

 

 

2.6.2.2.4 Transferencia de ion hidruro 

Esta reacción es de magna importancia ya que es la responsable del proceso reacción en 

cadena. Inicia cuando un ion es adsorbido sobre el sitio activo e interacciona con una 

molécula de la fase liquida/gaseosa o bien con una que esta físicamente adsorbida, se 

extrae un ion hidruro de esta y escapa a la fase gas/liquido. El sitio activo retiene un ion de 

la molécula que perdió el ion hidruro. 

𝑅1 − 𝐻 + [𝑅2
+] ⇌  [𝑅1

+] + 𝑅2 − 𝐻 

2.6.2.2.5 Transferencia de grupo alquilo 

De manera similar a la trasferencia de hidruro, es posible transferir un grupo alquilo a la 

molécula adsorbida. Se expresa mediante la siguiente reacción: 

𝑅1 − 𝐶𝐻3 + [𝑅2
+] ⇌  [𝑅1

+] + 𝑅2 − 𝐶𝐻3 

2.6.2.2.5 Ruptura de enlace C-C 

Al igual que en la descomposición térmica, los iones carbenio pueden sufrir la ruptura de 

enlace C-C en posición β, en donde el átomo de carbón lleva la carga eléctrica. La principal 

diferencia entre ambas es el valor de la energía de formación de iones carbenio y las debidas 
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a los radicales. Esta diferencia tendrá impacto en la distribución de los productos de 

reacción, veamos porqué: 

Tabla 2.8. Energías de formación de radicales libres y carbocationes [45]. 

Radical libre 
Energía de 
formación 
(kJ/mol) 

Carbocation 
Energía de 
formación 
(kJ/mol) 

·CH3 431 CH3
+ 1097 

·CH2-CH3 410 CH3-CH2
+ 955 

·CH2- CH2-CH3 398 CH3-CH2-CH2
+ 917 

CH3·CH-CH3 394 CH3-CH+-CH3 833 

·CH2- CH2- CH2 CH3 394 CH3-CH2-CH2- CH2
+ 883 

CH2=CHCH2· 322 CH2=CHCH2
+ 930 

·C6H5 427 C6H5
+ 1202 

  CH3- CH2-CH2-CH2
+ 883 

  CH3- CH2-CH+-CH3 812 

  CH3- (CH2)6 -CH2
+ 800 

  CH3- (CH2)2-CH+-(CH2)3- CH3 600 

 

Como se puede observar en la Tabla 2.8, la energía de formación para los iones metilo y 

etilo son grandes comparados con moléculas de mayor número de carbonos, esto provoca 

una considerable disminución en la rapidez de reacción del mecanismo escisión-β y una baja 

producción de iones metilo y etilo; por lo que se obtendrá una mayor razón de 

(C3+C4)/(C1+C2) en comparación con craqueo térmico. A continuación, se muestra el 

ejemplo del sec-octil a manera de ilustración: 

 

 

En la misma tabla se puede observar que el calor de formación de ion metilo es 180 kJ/mol 

más grande que la del ion propilo, por lo que la última escisión-β no se llevará a cabo o 

tendrá una rapidez muy baja, en cambio, este mismo ion propilo al liberar 84 kJ/mol sufrirá 

una isomerización de carga. 
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Otra particularidad importante en comparación con radicales libres es la gran diferencia de 

energía de formación entre iones primarios, secundarios y terciarios. Tomando en cuenta 

las energías de adsorción, estas diferencias son: 42 kJ/mol entre el ion terciario y secundario 

y 105 kJ/mol entre el secundario y primario [44]. Para radicales libres, esta diferencia es 

pequeña, por ejemplo, para el radical butilo no hay diferencia de energía ente radical 

secundario y terciario, mientras que la diferencia entre el primario y secundario es tan solo 

5.4 kJ/mol. Como consecuencia, la escisión-β lleva a una formación muy lenta de iones 

primarios, mucho más baja que para la isomerización de cargas o cadenas, por lo que 

moléculas con gran número de carbonos se isomerizan en repetidas ocasiones antes de 

generar el ion secundario y consecuentemente la escisión. Las consideraciones antes 

mencionadas, pueden ser ejemplificadas por el siguiente esquema de isomerización y 

descomposición del ion heptil. 

 

La principal consecuencia de estas repetidas isomerizaciones de alcanos, seguidas de una 

descomposición, será la obtención de iso-estructuras C4 principalmente, generando 

gasolinas con un alto número de octano. 

2.6.2.2.6 Interrupción 
El caso de craqueo por sitios ácidos obligadamente será seguido por el bloqueo de sitios 

activos debida a una fuerte adsorción de iones de alto peso molecular, generalmente 

producida por polimerización, ciclación, deshidrogenación y reacciones de condensación. 

Estos iones no son capaces de aceptar o transferir iones hidruro, son adsorciones 

extremadamente fuertes sobre los sitios activos y evidentemente no se desorben. 

2.6.3 Conversión de las distintas clases de hidrocarburos 

Los esquemas de reacción explicados anteriormente nos brindan un mejor entendimiento 

sobre la manera en que se convierte los crudos, tanto térmicamente como catalíticamente 

dependiendo del tipo de proceso, sin embargo, dentro del complejo sistema, existen 

pseudocomponentes que varían de crudo en crudo y obedecen ciertos patrones, entre ellos 

se encuentran: saturados, naftenos, poliaromaticos, alquenos u olefinas, resinas y 
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asfaltenos. En los próximos apartados se hará una breve reseña de la forma en estos 

reaccionan en presencia de catalizador. 

2.6.3.1 Saturados 

La reactividad de compuestos saturados sigue el mecanismo ruptura del enlace C-C, el cual 

fue explicado anteriormente. A continuación, se presenta un ejemplo típico del mecanismo 

de reacción [45,46]: 

 

Figura 2.8. Mecanismo de craqueo catalítico en compuestos saturados 

2.6.3.2 Alquenos 

Los alquenos al ser adsorbidos sobre la superficie del catalizador (sitios de Brönsted) y 

captar un protón para formar iones carbenio, tendera a reaccionar a mayor velocidad y más 

fácilmente que los alcanos, siguiendo el mismo mecanismo mostrado anteriormente. Estos 

pueden interactuar con otros alquenos en fase vapor o los que están físicamente adsorbidos 

sobre la superficie catalítica, generando moléculas con alto peso molecular. Se cree que los 

alquenos son participes en la ciclación, aromatización y formación de coque. 
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2.6.3.3 Naftenos 

Las principales reacciones de cicloalcanos o naftenos sobre catalizadores bifuncionales para 

hidrocraqueo son la isomerización de cadena e hidrocraqueo, similar a las observadas en n-

parafinas. La diferencia más importante entre iones carbenio de parafinas y naftenos es la 

dificultad de romper el anillo, solo bajo condiciones severas la escisión-β ocurre. Se cree 

que el ion carbenio tiene la tendencia de regresar a la forma cíclica, tal y como se muestra 

en la Figura 2.9 [47]. 

 

Figura 2.9. Equilibrio ciclación-desciclación  

Estudios han mostrado que durante la reacción de naftenos se produce hidrógeno, 

sugiriendo que una parte de la alimentación reacciona para formar aromáticos y en 

concomitancia con alquenos, formación de coque10 [48]. 

2.6.3.4 Aromáticos 

Los alquil-aromaticos principalmente sufren rompimiento de cadenas laterales, también 

pueden isomerizarse por la migración de grupos metilo, desalquilarse o ciclarse. Alquil-

bencenos con tres o cuatro átomos de carbono brindan productos relativamente simples, 

mientras que aquellos con cadenas más grandes producen una mezcla compleja de 

compuestos. Por otro lado, los anillos aromáticos son altamente estables. A condiciones de 

hidrocraqueo (400°C y 1000 Psi) una parte de ellos sufren rompimiento de anillo para 

obtener naftenos e hidroaromaticos. Según Morrison y Boyd (1973) entre más anillos en un 

grupo aromático, se favorece termodinámicamente la reacción de hidrogenación, por lo 

que anillos de benceno serán los menos reactivos. Esto es atribuido a la alta estabilidad del 

benceno debida a su mayor energía de resonancia [49], sin embargo, estos también 

participan en reacciones de condensación para formar coque [46]. 

2.6.3.5 Resinas y asfaltenos 

Si bien las resinas y los asfaltenos son estructuras similares, la principal diferencia entre 

ellas es que las resinas tienen un menor peso molecular. Durante su conversión, ambas 

producirán destilados medios y sufrirán reacciones de condensación. La principal diferencia 

radicara en que las resinas son precursoras de asfaltenos y los asfaltenos de coque. El 

                                                           
10 Reacciones de aromatización son favorecidas al disminuir la presión de hidrogeno 
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esquema de reacción de estas moléculas es bastante complejo ya que es una combinación 

de reacciones térmicas y catalíticas. Savage et al. [50] propuso el esquema de reacción 

mostrado en la Figura 2.1011. Según los autores, la primera etapa es la ruptura de cadenas 

alquílicas laterales del asfalteno (A), esta descomposición producirá maltenos (M), gases (G) 

y el producto del asfalteno que reaccionó (A*). Después de la reacción, la relación H/C, S/C 

disminuye y se incrementa la relación N/C. Dos rutas son posibles dentro del reactor. 

 

Figura 2.10. Rutas de reacción térmica y catalítica del asfalteno [50]. 

a) Si se lleva a cabo una descomposición térmica, los asfaltenos que se sometieron a 

(A*) producen coque (C) y maltenos. Posteriormente, desalquilación de coque y 

maltenos producirán gases. 

b) Si el hidrogeno o un donador de hidrogeno está presente, la deshidrogenación de 

naftenos será limitada y la relación H/C se incrementa. Adicionalmente, si el 

catalizador es presente, además de la hidrogenación de asfaltenos (A*), habrá una 

disminución de peso molecular, produciendo hidrocarburos ligeros y maltenos. Si la 

reacción ocurre sobre sitios ácidos, la reacción superficial controlara la velocidad de 

reacción general [51,52] 

Adame et al. [53] afirman que durante la conversión catalítica de (A*) pueden ocurrir 

reacciones de desmetalización para dar asfaltenos más condensados y aromáticos. 

Menciona que, en ausencia de catalizador, la descomposición de (A*) es gradual y la 

desmetalización no se favorece ya que no se tiene una efectiva transferencia de hidrogeno.  

De lo anteriormente explicado, se puede concluir de manera general que las reacciones de 

estos compuestos polinucleares generan grandes cantidades de coque sobre el catalizador, 

que para ser disminuido, se requiere una presión aproximada de 90-150 bar, y así, reducir 

los efectos negativos ya mencionados [54]. 

                                                           
11 Los esquemas de reacción de resinas y asfaltenos son similares, por lo que se mostrara solamente el del 
asfalteno. 
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2.6.4 Reacciones de heteroátomos  
Dentro de la compleja conversión de los pseudocomponentes del petróleo se encuentran, 

además, los heteroátomos: compuestos que contienen nitrógeno y/o oxígeno y/o azufre 

y/o metales, unidos dentro de una estructura molecular. Estos compuestos se encuentran 

tanto en cortes ligeros como en pesados, y los más refractarios en fracciones con alto punto 

de ebullición y de carácter polar. Estos heteroátomos, al igual que los precursores de coque, 

causan graves problemas durante su proceso, ya que se adsorben fácilmente tanto en sitios 

ácidos como metálicos sobre la superficie del catalizador, reduciendo así su actividad. Es 

por ello que estas especies deben someterse a una rápida hidrogenación para preservar la 

actividad del catalizador, seguida de hidrodesciclación, hidroisomerización e hidrocraqueo. 

Dado el impacto que tienen estas moléculas a lo largo de la refinación del petróleo, se hará 

una breve descripción de sus reacciones más relevantes. 

2.6.4.1 Hidrodesulfuración (HDS) 

Los compuestos azufrados dentro de crudos pesados tienen diferentes grados de 

reactividad: las cadenas alifáticas son convertidas rápidamente por reacciones térmicas, 

mientras que los compuestos con anillos aromáticos requieren hidrodesulfuración 

catalítica. El catalizador brinda dos rutas de reacción que ocurren de manera paralela: 

hidrogenólisis en donde el rompimiento del enlace es causado por el hidrógeno y la 

segunda, la hidrogenación del anillo. A manera de ejemplo, en la Figura 2.11 se muestra las 

rutas de reacción del dibenzotiofeno: 

 

Figura 2.11. Rutas de reacción para dibenzotiofeno [16] 

La conversión de estos compuestos depende de la mezcla de reacción, el catalizador y la 

presión de hidrogeno. De acuerdo a Prins et al (1989), el mecanismo de reacción sobre la 

superficie catalítica es como se muestra en la Figura 2.12 [55]: 
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Figura 2.12. Representación de mecanismo de reacción según Prins [55]. 

En este ciclo catalítico, los sitios activos sobre el molibdeno sirven para anclar la molécula 

azufrada, hidrogenarla y finalmente convertir a sulfuro de hidrógeno.  

2.6.4.2 Hidrodesnitrogenación (HDN) 

En la Tabla 2.1 (pag. 25), se vio que las estructuras heterocíclicas nitrogenadas básicas son 

poco reactivas y tienen una tendencia a adsorberse fuertemente sobre la superficie del 

catalizador, principalmente los sitios para hidrogenación (mayor acidez) inhibiendo la 

actividad para cualquier tipo de reacción HDS, HDO, HDM. A diferencia de HDS, HDN 

requiere de un catalizador por naturaleza y únicamente sigue la ruta de hidrogenación 

(genera un intermediario), por esta razón las reacciones HDN son más sensibles a la presión 

parcial de hidrogeno que HDS [16].  

En cuanto al mecanismo de reacción, varios estudios sugieren que, durante la conversión 

de moléculas aromáticas nitrogenadas, primeramente se hidrogena un anillo, en donde un 

enlace fuerte y resonante (C-N) es transformado en un enlace alifático más débil (alquil-

aminas). Posteriormente la remoción de nitrógeno se lleva a cabo por sustitución 

nucleofílica y eliminación H de Hofmann. A manera de ejemplo sobre lo mencionado, en la 

Figura 2.13 se muestra el mecanismo de quinolina, compuestos representativo en crudos 

que desactiva catalizadores: 
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Figura 2.13. HDN sugerido para la quinolina [16] 

Por otro lado, Satterfield et al., 1985, encontró que el sulfuro de hidrogeno que se libera en 

la reacciones HDS y el agua que se libera en reacciones HDO, promueven de manera 

sinérgica las reacciones HDN de compuestos nitrogenados básicos, probablemente por el 

incremento de la acides en la superficie catalítica. [56]. 

2.6.4.3 Hidrodemetalización (HDM) 

La eliminación de metales es absolutamente necesaria. Este tipo de reacciones son termo-

catalíticas y provienen en su mayoría de resinas y asfaltenos en forma de porfirinas12. Estos 

complejos metálicos reaccionan de manera irreversible para formar principalmente 

depósitos metálicos de V3S4 y Ni3S2, los cuales poseen una actividad catalítica menor que 

MoS2. En la medida que los metales se depositan sobre la superficie del catalizador, 

comienzan a tapar poros y eventualmente contribuyen en reacciones de coquización por 

desactivación catalítica. Dependiendo de la estructura del catalizador, el taponamiento de 

poros puede incluso ocurrir a relativamente niveles bajos de deposición metálica ya que los 

metales principalmente son depositados fuera de las partículas catalíticas [57,58]. 

Según Rana M.S [59], el mecanismo de hidrodesintegración de porfirinas se mejora con la 

presencia de sitios ácidos de Brönsted (protón) facilitando la adsorción y transferencia de 

hidrogeno, dado a que induce una significativa flexibilidad dentro del complejo meta-

ligando, por lo que disminuye la estabilidad de la molécula. El mecanismo consta de tres 

etapas, Figura 2.14: 

Etapa I. Adsorción de anillo metal-porfirina en sitios saturados (deslocalización de densidad 

electrónica) 

                                                           
12 Los metales que no se encuentran en porfirinas se consideran más reactivos. 
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Etapa II. Hidrogenación del complejo metálico para formar clorina13 (uno de los dobles 

enlaces de pirrol es hidrogenado) 

Etapa III. Hidrogenolisis y desmetalización (rompimiento del enlace metal-N en una vacante 

anionica o sitio coordinativamente insaturado). 

 

Figura 2.14. Mecanismo de reacción propuesto para HDM en presencia de una alta 

presión parcial de H2S [59]. 

                                                           
13 La hidrogenación del anillo aromático del pirrol se da con relativa sencillez a altas presiones parciales de 
H2S, incluso, sin catalizador (Ancheyta et al., 2005b; Furimsky and Massoth, 1999). 
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2.6.5 Formación de coque  
Anteriormente se ha mencionado acerca de la problemática y consecuencias que tiene la 

formación de coque durante procesos de refinación sin llegar a definirlo con precisión. En 

este apartado se definirá y se mencionaran brevemente los principales mecanismos de 

formación que ocurren de manera simultánea: de reacciones térmicas que implican 

radicales libres (conducen a reacciones de condensación) y catalíticas (deshidrogenación 

promovida por el catalizador a temperaturas altas sobre sitios ácidos) [60]. 

El coque se forma gradualmente en casi todas las reacciones relacionadas con 

hidrocarburos, en donde son creadas diversas especies químicas con gran variedad de 

estructuras, todas ellas comparten la característica de poseer una relación baja H/C y ser 

insolubles en cualquier tipo de disolvente, siendo este, un producto indeseable de bajo 

valor agregado.  

La formación de coque depende principalmente de tres factores: 

2.6.5.1 Composición de alimentación 

La formación de coque es consecuencia de la rápida adsorción de heteroátomos sobre sitios 

activos y la condensación de asfaltenos principalmente. Sin embargo, no solo ellos forman 

coque, también lo hacen resinas, aromáticos, saturados y volátiles. La diferencia radica en 

la rapidez de formación. En el caso de los saturados, por ejemplo, necesitan ser convertidos 

a varios productos antes de forma coque, Figura 2.15. Speight, 2004 [13], observó que las 

resinas y asfaltenos pueden producir del 25 al 65% en peso del coque o incluso más. Los 

asfaltenos por si mismos pueden producir de 35 a 65% de coque cuando la descomposición 

es puramente térmica, el resto se forma por compuestos más ligeros. Esta es la razón por 

lo que la composición de crudos muy importante. 

𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 → 𝑉𝑜𝑙𝑎𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 

𝑅𝑒𝑠𝑖𝑛𝑎𝑠 ← 𝐴𝑟𝑜𝑚𝑎𝑡𝑖𝑐𝑜𝑠 → 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 + 𝑉𝑜𝑙𝑎𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 

𝐴𝑠𝑓𝑎𝑙𝑡𝑒𝑛𝑜𝑠 ← 𝑅𝑒𝑠𝑖𝑛𝑎𝑠 → 𝐴𝑟𝑜𝑚𝑎𝑡𝑖𝑐𝑜𝑠 + 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 + 𝑉𝑜𝑙𝑎𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 

𝐶𝑜𝑞𝑢𝑒 ← 𝐴𝑠𝑓𝑎𝑙𝑡𝑒𝑛𝑜𝑠 → 𝑅𝑒𝑠𝑖𝑛𝑎𝑠 + 𝐴𝑟𝑜𝑚𝑎𝑡𝑖𝑐𝑜𝑠 + 𝑆𝑎𝑡𝑢𝑟𝑎𝑑𝑜𝑠 + 𝑉𝑜𝑙𝑎𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 

Figura 2.15. Rutas basadas en la distribución SARA para la formación de coque. 

Por otro lado, en estudios realizados por Raseev et al [61], se observó que los alquenos 

participan muy activamente en la formación de coque durante la hidroconversión, los 

cuales, primeramente se ciclan para después formar estructuras aromáticas, siendo estas 

semillas precursoras de coque. 
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2.6.5.2 Catalizador utilizado 

Khorasheh et al. detectaron ciertas características importantes dentro de la gran variedad 

de catalizadores que existen [62]:  

- Un incremento en la razón función metálica/función acida, incrementa el 

contenido de hidrogeno en depósitos de coque. El coque será disminuido a medida 

que el catalizador este mejor dispersado. 

- El grado de interacción entre el catalizador y los compuestos dentro del crudo 

disminuye a medida que el peso molecular disminuye (compuestos ligeros no 

resultan afectados por el catalizador). 

2.6.5.3 Condiciones de operación 

Durante el procesamiento de crudos, el incremento en la presión de hidrogeno reduce la 

acumulación de coque por la supresión de reacciones de oligomerización de especies 

adsorbidas. Por otro lado, las altas temperaturas causan una mayor deposición de coque ya 

que las reacciones de deshidrogenación son termodinámicamente favorecidas, incluso, con 

el aumento de temperatura, la adsorción de especies es disminuida, Murray Gray [49]. 

Adicionalmente, el tiempo de residencia del reactor es otro factor de capital importancia, 

ya que debe encontrarse en un punto óptimo: tiempos grandes provocan una alta 

concentración de gases y coque, por el contrario, en tiempos cortos, no se alcanzan 

conversiones que generen cortes de alto valor agregado. 

Estas dos condiciones, altas temperaturas (400-500)°C y tiempos de residencia grandes, 

provocan que los depósitos de carbón formen estructuras pseudografíticas totalmente 

insolubles sobre la superficie del catalizador [63], esto fue comprobado mediante difracción 

de rayos X [64]. 

Una vez vistos los principales factores principales que influyen en la formación de coque 

dentro del complejo sistema de hidroproceso, se tratara de explicar con mayor claridad los 

mecanismos que llevan a su formación14. Primeramente, se comienza por explicar su 

formación por vía térmica y catalítica (dada su interacción simultanea), posteriormente se 

explicara la manera en que el coque una vez formado comienza a precipitar y sedimentar. 

 

                                                           
14 Reacciones termo-catalíticas, a pesar de su amplio estudio, no existe aún un esquema que describa la 
totalidad del proceso, sin embargo, se han identificado algunas reacciones características. 
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2.6.6 Formación de coque por vía térmica 
Es la principal vía de formación de coque, como consecuencia de reacciones en cadena 

provocada por radicales libres15. Aludiendo a lo mencionado en apartados anteriores, este 

proceso inicia mediante escisión beta, reacción que genera olefinas precursoras de coque, 

las cuales, polimerizan fácilmente: 

 

Figura 2.16. Polimerización de olefinas [123]. 

Hay que mencionar, además, que una fracción de las olefinas es convertida en naftenos y 

posteriormente en aromáticos. Este proceso es mostrado en el esquema e reacción de la 

Figura 2.17. 

 

Figura 2.17. Formación de aromáticos a partir de naftenos [41]. 

                                                           
15 Se lleva a cabo en cualquier parte del reactor, incluso, en los intersticios entre camas catalíticas. 
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El contenido de cadenas alquílicas laterales que permanecen unidas a un aromático juega 

un papel importante: aquellas que no contienen, poseen una gran estabilidad térmica y 

forman menor cantidad de radicales libres (especies requeridas para reacciones de 

condensación). Por otro lado, aquellas que contienen cadenas alquílica laterales, 

indudablemente generan cantidades grandes de radicales libres del tipo Ar-ĊH2 o Ar-CH-

ĊH2, causando más tarde, la condensación de anillos aromáticos [65]. A manera de ejemplo 

se presenta la reacción del dibencil en la siguiente figura:  

 

Figura 2.18. Posible esquema de reacción de aromáticos alquilados (dibencil) [41]. 

Se puede observar en el esquema de reacción anterior, que la regeneración de los radicales 

libres aseguran la continuación de la reacción en cadena (a), por otro lado en (b) se forman 

aromáticos de alto peso molecular mediante reacciones de condensación. Este proceso 

finaliza cuando los radicales de alto peso molecular capturan un hidrogeno, terminando el 

mecanismo en cadena y deteniendo la tendencia para condensarse y formar coque. 
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2.6.7 Formación de coque por vía catalítica  
Es una consecuencia de la adsorción16 de moléculas sobre la superficie catalítica, que al 

igual que en la conversión vía radicales libres, se llevan cabo reacciones de oligomerización 

de alquenos, ciclación, aromatización, alquilación y condensación, la diferencia radica en 

que, en este caso, la reacción es catalizada por carbocationes o sitios ácidos [64,66,67].  

Diversos estudios [64] han mostrado que la acidez de los soportes afecta la composición y 

distribución de coque, propiedad que es relacionada con la estructura porosa: soportes 

ácidos con poros y cavidades grandes tienen una fuerte tendencia formar coque, por el 

contrario, soportes con baja acidez y poros estrechos retardan las reacciones que conducen 

a la formación de coque, provocada por la supresión de iones carbenio y las reacciones de 

transferencia de hidrógeno. 

A continuación, se presentara una breve explicación de las principales reacciones 

precursoras de coque con presencia de catalizador. 

2.6.7.1 Oligimerización 

La oligomerización comúnmente se lleva a cabo por la interacción de iones adsorbidos con 

moléculas insaturadas producidas por reacciones de descomposición. 

 

2.6.7.2 Ciclación y formación de hidrocarburos policíclicos 

Durante este proceso, generalmente se forman ciclos de cinco y seis átomos de carbono. El 

mecanismo de reacción de este proceso se muestra a continuación: 

 

De manera similar, se pueden formar ciclos de cinco carbonos: 

                                                           
16 La adsorción es el primer paso del proceso. Crudos pesados y residuos atmosféricos generan mayor cantidad 

de coque que un equivalente de fracción de gasóleo, debido a que decrece la volatilidad de moléculas 

reactivas (mayores pesos moleculares), y más aún, cuando contienen heteroátomos, Furimsky, 1979. 
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Los iones ciclopentil y ciclohexil no solo se forman con la interacción con un ácido de Lewis, 

también se pueden forman por la transferencia de hidruro:  

𝐶 = 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 + [𝑅+] → 𝑅𝐻 + [𝐶 = 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶 − 𝐶+] 

Después de la isomerización de la carga, el alqueno adsorbido puede ciclarse para formar 

los intermediarios ya mencionados. Estos iones pueden desorberse y producir 

cicloalquenos: 

 

Los cicloalquenos que se forman de cinco o seis átomos de carbono, fácilmente pueden 

sufrir isomerización recíproca. Aquellos con seis átomos en el ciclo pueden 

desproporcionarse para formar cicloalcanos e hidrocarburos aromáticos, aunque pueden 

deshidrogenarse directamente [68,69]. 

Además, los cicloalquenos formados, pueden interaccionar con iones alquenilo adsorbidos 

sobre el catalizador para formar hidrocarburos bicilclicos. 
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Posteriormente, las reacciones de deshidrogenación se llevan a cabo principalmente en 

anillos naftenicos, generalmente de seis carbonos17 mediante el mecanismo mostrado en 

el apartado anterior. Subsecuentemente se forman hidrocarburos policíclicos condensados 

e incluso hidroaromáticos. A continuación, se hablara de ello con más detalle.  

2.6.7.3 Formación de poliaromáticos a partir de benceno  

Una vez formados compuestos aromáticos, el enlace a otras moléculas similares es 

relativamente sencillo. Según los estudios realizados por Gates et al, [42] la formación de 

poliaromáticos se da a partir del benceno, a través de reacciones de adición de cadena 

mediante iones carbenio, las cuales, son provocadas por la gran estabilidad de iones 

aromáticos polinucleares. Se ha observado que las alimentaciones con alto contenido de 

aromáticos tenían la tendencia a formar mayor cantidad de coque, a diferencia de las 

alimentaciones con gran contenido de saturados, esto, bajo las mismas condiciones de 

operación. A continuación, se muestra el esquema de reacción: 

Etapa 1. Iniciación 

 

Etapa 2. Propagación 

 

 

 

                                                           
17 El proceso de aromatización se favorece por el Ni y Va que se encuentra en la superficie catalítica a causa 

de reacciones HDM. 
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Etapa 3. Terminación 

 

Además, Gates, observó que los sistemas de anillos condensados (naftaleno, antraceno, 

etc), mayoritariamente favorecen las reacciones de coquización en comparación con 

sistemas enlazados (bifenilo, terfenilo, etc). Así mismo, los aromáticos sustituidos con 
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cadenas alquílicas incrementan la deposición de coque al crecer la longitud de sus cadenas, 

sin embargo, aromáticos con mayor número de sustituyentes alquilo disminuyen su 

producción [64]. 

2.6.8 Estabilidad coloidal, sedimentación y precipitación  
Como se mencionó en el apartado 2.2, los asfaltenos se encuentran suspendidos dentro del 

sistema coloidal. Cada partícula consiste en una o más láminas aromáticas de monómeros 

de asfalteno con resinas adsorbidas, actuando como tensoactivos para estabilizar la 

suspensión coloidal. Este sistema, al encontrarse bajo condiciones termodinámicas e 

hidrodinámicas desfavorables tienden a incrementar sus dimensiones, causando problemas 

tales como: taponamiento de poros, líneas de flujo y ensuciamiento en instalaciones.  

En el año 2015 Zhang et al. realizaron estudios con la finalidad de elucidar la estabilidad de 

crudos [70]. Ellos establecieron un vínculo entre la coquización (precursor de precipitación), 

estabilidad coloidal (sedimentación)18 y propiedades moleculares durante las reacciones 

térmicas. Definió un parámetro denominado estabilidad coloidal, en donde observó, que 

durante el período de inducción19 no se formaba coque; sin embargo, la estabilidad coloidal 

disminuía. Posterior a este periodo, se notó una rápida producción de coque y un parámetro 

de estabilidad casi sin cambios, Figura 2.19. 

                                                           
18 Es importante diferenciar entre precipitación y sedimentación, puesto que puede ser confundida; la 

precipitación es la formación de una fase sólida en el seno de la fase liquida, mientras que la sedimentación 

se describe como la formación y crecimiento de una capa del sólido precipitado sobre una superficie. Es decir, 

la precipitación, aunque sea precursora de la sedimentación, no asegura necesariamente la sedimentación. 

Ambas dependen de distintos factores y propiedades del crudo, siendo la precipitación una función de 

variables termodinámicas principalmente, tales como composición, presión y temperatura, en cambio, la 

sedimentación depende de la hidrodinámica del fluido, transferencia de calor y masa, así como fenómenos 

de superficie [71]. 

19 Tiempo necesario para que el coque aparezca como una fase separada. 
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Figura 2.19. Representación esquemática de cambios que ocurren durante la formación de 

coque [70]. 

A continuación, se explicarán las principales características de este fenómeno: 

- A medida que avanza la reacción térmica, la relación entre asfaltenos y resinas 

cambia, provocando una disminución en la estabilidad coloidal. Se ha observado 

que una relación resina/asfalteno menor a uno, favorece la formación de 

sedimentos. 

- La conversión de maltenos durante el periodo de inducción reduce bruscamente 

el contenido de resinas, así como la estabilidad coloidal, dejando a los asfaltenos 

desprotegidos, propensos a agregarse y transformarse en coque. Una vez que 

finaliza este periodo, la disminución de maltenos es muy suave. 

- La concentración de asfaltenos aumenta durante el período de inducción, 

alcanzando un máximo al final del período, en donde es probable que comience a 

precipitar. Posteriormente se observa una suave disminución a medida que el 

tiempo avanza, indicando que la agregación de asfaltenos es llevada a cabo y es 

transformada en coque (formación de sedimento). 

- El peso molecular de los maltenos disminuye a medida que avanza la reacción 

térmica, mientras que en los asfaltenos aumenta durante el periodo de inducción 

a causa de reacciones de agregación, alcanzando un máximo al fin del periodo, 

punto en el que comienza una reducción de su peso molecular. 
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- El momento dipolar en los asfaltenos aumenta a medida que la reacción térmica 

avanza, se alcanza un máximo al final del período de inducción y luego disminuye. 

Esto significa que los asfaltenos con un momento dipolar alto tienden a agregarse 

durante el período de inducción y después forman coque.  

2.7 Catalizadores para hidroprocesamiento 

La demanda global de energía en todo el mundo ha ido en incremento; al transcurso de los 

años, los crudos convencionales se vuelven más escasos e insuficientes para abastecer a la 

población. Por ello, en los procesos de mejoramiento se trata de maximizar el rendimiento 

de los crudos pesados; esto, junto con el desarrollo de catalizadores altamente activos y 

capaces de tolerar grandes cantidades de resinas, asfaltenos, heteroátomos, así como de 

metales. Una limitante de estos procesos son las grandes inversiones monetarias para la 

preparación de catalizadores, operación, mantenimiento de reactores, así como, paros 

inesperados de plantas provocados por taponamiento de tuberías o desactivación rápida 

de catalizadores.  

El catalizador para hidroprocesamiento consiste en un soporte y metales activos en una 

composición equilibrada; el soporte proporciona al catalizador una naturaleza textural, así 

como las propiedades ácido-base, mientras que los metales activos proporcionan la 

actividad catalítica deseada. 

El molibdeno ha atraído el mayor interés debido a su alta actividad de hidrogenación en 

forma de sulfuro en comparación con otros, principalmente W, Ni, Co, Fe, Cu. Estos metales 

se soportan sobre Al2O3, SiO2, B2O3, TiO2, ZrO2, MgO y sus óxidos mixtos en una gran 

variedad de formas y tamaños, entre los que destacan son: extrudidos cilíndricos, esferas, 

pellets, anillos, etc. Estas formas sirven para controlar la caída de presión, brindar 

resistencia mecánica y maximizar el área de contacto, esto acompañado de un incremento 

en la actividad. Los catalizadores para hidroprocesamiento deben proporcionar: 

- Función hidrogenante: Especie activa (sulfuro metálico); sitio donde la 

hidrogenación toma lugar: se saturan aromáticos, olefinas, se desactivan los 

radicales libres formados en el craqueo, se inhiben la condensación, polimerización 

y se protege consecuentemente del envenenamiento por la formación coque. 

 

- Función acida: Sitios ácidos en donde se lleva a cabo el hidrocraqueo de moléculas; 

sin embargo, la formación de coque también es favorecida por estos sitios y 

disminuye al incrementar la presión de hidrogeno. 

 

- Propiedades texturales: Su objetivo principal es evitar problemas de difusión de 

moléculas grandes, tales como, resinas y asfaltenos, además de brindar estabilidad 

mecánica. Estas son altamente dependientes de la alimentación a tratar. 
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Estas funciones son especialmente necesarias para evitar la formación de coque. Para este 

fin, la hidrogenación de los alquenos resultantes del proceso de craqueo debe tomar lugar 

durante un corto periodo de tiempo, antes de que se sometan a polimerización o 

condensación hacia precursores de coque. En este respecto, se debe establecer una 

combinación entre la composición química de los catalizadores: el número y tipo de sitios 

activos (función hidrogenante/función acida), selectividad; con sus propiedades físicas: 

resistencia térmica, mecánica, tamaño y forma de las partículas de catalizador; en donde 

ambas, deben ajustar con las propiedades de la alimentación (gravedad API, viscosidad, 

contenido de resinas, asfaltenos, heteroátomos, metales, etc.), así como, el tipo de reactor. 

Es por ello, que  la selección y preparación del soporte es un paso fundamental para obtener 

catalizadores activos capaces de convertir crudos pesados hacia productos de alto valor 

agregado. 

Es importante recordar que la actividad de las funciones mencionadas, no se basa 

únicamente en las características de la catálisis, sino también, en las condiciones 

termodinámicas de proceso seleccionadas: 

- Altas temperaturas favorecen las reacciones en los sitios ácidos. 

- El aumento de la presión parcial de hidrógeno favorece la hidrogenación en los sitios 

metálicos. 

2.7.1 Soportes 

De la amplia gama de soportes preparados y evaluados bajo condiciones de 

hidroprocesamiento, ninguno de ellos ha sido capaz de tolerar alimentaciones de crudo 

pesado dadas las vastas propiedades que deben poseer, siendo entonces este, un tópico 

actual de ardua investigación. Uno de los principales problemas que impacta en la actividad 

catalítica, es la difusión de moléculas grandes a través de los poros: al ser preparados con 

grandes diámetros se evitan estos problemas, sin embargo, se pierde área específica, 

dispersión e indudablemente actividad. Por el contrario, en un sistema altamente poroso 

(alúmina, zeolitas, carbón activado, etc) el metal activo se dispersa eficientemente; pero, 

durante la reacción, el estrecho poro rápidamente sufre un taponamiento evitando el 

acceso hacia sitios activos. 

De los inconvenientes anteriormente mencionados, emerge esta investigación, la cual está 

enfocada en la propuesta de uso de soportes no convencionales a base de carbón (negro 

de humo), que, dadas sus propiedades fisicoquímicas, se espera una mejora en la 

producción de cortes ligeros de alto valor agregado durante la destilación. A continuación, 

se hablara de manera general de los soportes base carbón, para después describir 

particularmente las propiedades de los negros de humo y carbón activado. Al finaliza este 
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capítulo, se mencionarán las principales propiedades del soporte comúnmente utilizado: 

“Alumina”, el cual, funge como referencia en este trabajo. 

2.7.1.1 Soportes base carbono  

La estructura de carbono ofrece una flexibilidad sin precedentes para adaptar las 

propiedades de los catalizadores a las necesidades específicas, esta flexibilidad es una 

consecuencia de una estructura porosa que determina la carga de la fase activa, una 

estructura química que influye en la interacción con moléculas de diferente naturaleza y 

una amplia gama de sitios activos. A este respecto, de manera breve se presentan las 

virtudes de las superficies de carbono [72]: 

1. La estructura de carbono es resistente a los medios ácidos o básicos. 

2. La estructura es estable a altas temperaturas (incluso por encima de 1000 K). 

3. La estructura de poros puede adaptarse para obtener la distribución del tamaño de 

poro necesaria para una reacción dada. 

4. Los carbones porosos se pueden preparar con diferentes formas físicas (gránulos, 

extruidos, tela, fibras, etc.) 

5. Aunque el carbono es generalmente hidrófobo, la naturaleza química de la 

superficie puede modificarse para aumentar la hidrofilicidad, e incluso se pueden 

preparar carbonos con propiedades de intercambio iónico. 

6. La fase activa se puede recuperar fácilmente de los catalizadores gastados quitando 

el soporte de carbono (muy importante cuando la fase activa es un metal precioso 

y/o la carga es muy levada). 

7. El costo de los soportes de carbono es normalmente más bajo que los soportes 

convencionales tales como alúmina y sílice. 

8. Una de las principales ventajas de los soportes base carbón con respecto a los 

soportes oxídicos convencionales (como alúmina y la sílice), es la fácil reducibilidad 

del metal sobre el soporte: la interacción de la fase de carbón activado es débil y el 

comportamiento del catalizador se rige básicamente por la naturaleza química de 

la fase activa [73]. 

Dentro de los sistemas carbonosos, existen sistemas parcialmente porosos (negro de humo) 

y porosos (carbón activado), a continuación, se presentaran cada uno de ellos. 

2.7.1.1.1 Negros de humo 

El negro de humo se ha producido y comercializado durante más de un siglo sin cambios 

significativos en sus propiedades físico-químicas. Cada año se producen más de 10 millones 

de toneladas de negro de humo en todo el mundo. Se pone en el mercado como un polvo 

negro o como pellets. Más del 90% de negro de humo se utiliza en aplicaciones para caucho, 

aproximadamente un 9% como pigmento y el porcentaje restante como ingrediente 

esencial en una multitud de aplicaciones diversas. 
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Antes de definir y abordar las propiedades del negro de humo, es importante señalar que 

muchos artículos científicos y un gran número de entidades utilizan equivocadamente los 

términos hollín y negro de carbón como sinónimos de negro de humo. Los procesos de 

obtención los hace físicamente y químicamente distintos, en la siguiente tabla se presentan 

algunas diferencias: 

Tabla 2.9: Comparación en la obtención de negro de humo y hollín o negro de carbón. 

Negro de humo Hollín o negro de carbono  

- Se fabrica mediante pirólisis controlada 
en fase vapor y la combustión parcial de 
hidrocarburos líquidos o gaseosos. 
Existen varios procesos para producir 
negro de humo y se denominan 
comúnmente por el material fuente del 
que se fabrican, por ejemplo, negro de 
horno, negro térmico, negro de 
acetileno y negro de canal. Los distintos 
procesos les proveen ciertas 
características únicas. 

- Contiene más del 97% de carbono 
elemental ordenado en forma de 
partículas. 

- Es un material que no existe de forma 
natural. 

- Proviene de diversos subproductos 
carbonosos no deseados que resultan de la 
combustión incompleta de materiales que 
contienen carbono, tales como petróleo, 
gasolina, carbón, papel, caucho, plásticos y 
materiales de desecho. 

- Contiene típicamente menos del 60% de 
carbono, dependiendo de la fuente. 

- Contiene materia inorgánica (potasio, cloro 
y calcio principalmente) 

 

2.7.1.1.1.1 Morfología 

El negro de humo es un polvo fino cuyo tamaño de partícula es del orden de nanómetros, 

extremadamente esponjoso, se compone esencialmente de carbón elemental y es uno de 

los productos químicos más estables. Es el nanomaterial20 más utilizado que imparte 

propiedades especiales a los compuestos de los que forma parte. 

 

 

 

 

                                                           
20 Siguiendo la definición ASTM D3053 y aplicando la terminología de la Especificación Técnica 80004-1 de 
2010 de la Organización Internacional de Normalización (ISO), el negro de humo se considera un material 
nanoestructurado (un material que tiene estructura interna o superficial en la nanoescala). 
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Figura 2.20. Imagen representativa del negro de humo, tal como se pone típicamente en 

el mercado. 

 

2.7.1.1.1.2 Partícula primaria 

Es la unidad más pequeña de una partícula de negro de humo, tiene forma cuasi esférica y 

su tamaño oscila entre 5-500 nm dependiendo de su método y condiciones a las que fue 

sometido. Su medida es inversamente proporcional al área y define el grado de interacción 

con la fase continua: cuanto menor es el tamaño de las partículas primarias, mayor es la 

energía en la interfaz.  

Dada la escala nanométrica que presenta el negro de humo, se han requerido varias 

técnicas de caracterización para observar directamente la estructura interna de las 

partículas primarias de negro de humo, entre las principales destacan: STM [74,75], TEM 

[76] y XRD [77,78]. Los estudios sugieren que la morfología de la superficie del negro de 

humo consiste en la superposición de láminas grafíticas turbostráticas21 de 

aproximadamente 5x5nm con estructura parecida a una cebolla22 (Figura 2.21). La 

superficie de negro de humo parece ser sorprendentemente ordenada, en donde al final de 

los bordes grafíticos se identifican zonas químicamente reactivas (zonas amorfas) [79,80]. 

                                                           
21 Estructura cristalina en la que los planos basales han deslizado fuera de la alineación. 
22 Heidenreich et al. en sus estudios indica capas continuas de grafito alrededor de las partículas, incluso de 
agregados [76]. 
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Figura 2.21. Observación STM de la superficie del negro de humo con resolución de escala 

atómica [81]. 

Con el objeto de mostrar el ordenamiento mencionado, en la Figura 2.22 (a) [82] se ilustra 

el esquema para la celda unitaria de grafito con una separación entre capas de aproximada 

de 0.333nm, en donde los átomos de carbono en cada capa están alineados como una 

baraja de cartas perfectamente apiladas; en contraste con la estructura turbostrática de 

negro de humo, en donde las cartas son giradas o desplazadas horizontalmente en el mismo 

plano con una separación aproximada de 0.35nm, Figura 2.22 (b) [83]. 

 

Figura 2.22. Microestructura de grafito comparada con microestructura turbostrática de 

negro de humo [82]. 
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2.7.1.1.1.3 Agregados 

Un agregado es una cadena de “partículas primarias” de carbono aciniforme (parecido a un 

racimo de uva) que se fusionan permanentemente [84] en una ramificación aleatoria 

(Figura 2.23a), pueden consistir en unas pocas o cientos de partículas esféricas, 

dependiendo del método de preparación. El grado de agregación de las partículas se conoce 

comúnmente como "estructura": un negro de humo con agregados compuestos de muchas 

partículas primarias formando ramificaciones y encadenamientos largos se denomina negro 

de humo de “alta estructura”, por el contrario, si un agregado consiste en relativamente 

pocas partículas primarias o esferas simples, se denomina de “baja estructura”. En la Figura 

2.23 se muestran cada una de ellas.  

 

Figura 2.23. Grados de agregación de negro de humo: (a) SEM de un agregado típico 

formado por partículas primarias (aumento: x 120 000) [124], (b) alta estructura, (c) media 

estructura, (d) baja estructura [125]. 

Los agregados se unen entre sí mediante fuerzas de Van der Waals dependiendo de la 

intensidad del potencial atractivo del inter-agregado y de la distancia entre agregados 

[85,86]. En la Figura 2.24 se observa claramente (moviéndose de derecha a izquierda) que 

a medida que disminuye la distancia entre dos partículas de negro de humo, las fuerzas 

repulsivas aumentan, mientras las fuerzas atractivas disminuyen en el mismo sentido. Al 

sumar estas dos funciones se genera una energía potencial total (línea roja), en donde se 

observa un pozo que representa una máxima atracción a un mínimo de energía. Las 

partículas atrapadas en el pozo generan aglomerados, y como se observa en la misma 

Figura, requieren energía para ser separados. 
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Figura 2.24. Interacciones de Van der Waals entre partículas. 

Como se mostró, la morfología de los agregados es tan compleja como la de las mismas 

partículas. La cantidad de agregados puede considerarse como un factor primario en 

muchos de los cambios observados en los compuestos en donde es añadido: a medida que 

aumenta la cantidad por unidad de masa, se reduce el espaciamiento intersticial del 

agregado, lo que afecta la movilidad. 

2.7.1.1.1.4 Área y porosidad 

La superficie es una de las propiedades más importante dentro de la catálisis, debido a que 

corresponde a la interacción entre el medio y los sitios catalíticos. Como fue evidenciado en 

la microscopía electrónica de transmisión [87,88] y análisis de superficie, el área de los 

negros de humo está directamente vinculados al tamaño de las partículas primarias. Dada 

su estructura morfológica compuesta de nanopartículas agregadas, pueden tener una gran 

área superficial por unidad de masa. A manera de ejemplo, en la Tabla 2.10 se presentan 

distintos negros de humo, se puede observar una correlación inversa entre el tamaño de 

partícula y el área superficial, además es evidente que, al incrementar el tamaño de 

partícula, también lo hace el agregado. 
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Tabla 2.10. Tamaño de partícula y área superficial de distintos negros de humo [89]. 

Negro de 
humo  

Tamaño de 
partícula 

primaria (nm)a 

Tamaño de 
agregado (nm) 

Área 
superficial 

(m2/g) 
N110 27 93 143 

N220 31 109 120 

N234 32 103 117 

N326 36 106 105 

N330 39 122 96 
N339 41 108 94 

N351 46 146 80 

N375 50 159 75 

N550 93 240 41 

N660 109 252 34 

N774 124 265 30 

N990 403 593 9 
a. Medida por TEM 

La tendencia observada ajusta principalmente para negros de humo poco porosos, no 

obstante, como se mencionó, el grado de porosidad puede variar por el modo de 

preparación y/o post-tratamientos. En la Tabla 2.11 se muestra áreas superficiales de 

negros de humo de distinta naturaleza, se observa el área atribuida propiamente a la 

superficie externa y la atribuida a poros; es evidente que si la partícula es porosa se 

incrementará el área considerablemente. 

Tabla 2.11. Área superficial y porosidad [126] 

Negro de 
humo 

Área total 
(m2/g) 

Área 
superficial 

(m2/g) 

Porciento 
de área 
porosa 

(%) 

N110 133 99.3 25.3 

N220 116 91 22.2 
N330a 88.7 70.2 22.8 

N330 97.6 44.1 55.3 
N700 22.5 18.6 17.6 

N700a 39.3 24.8 36.9 

Mogul Ab 275.4 107.4 61 
Carbolac 1b 942 375 60.2 

a. Oxidado 
b. Alto grado de oxidación 
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Dentro de los negros de humo, la porosidad puede o no contribuir de manera importante 

al área medida, dado a que pueden presentan dos tipos de porosidad: abierta y cerrada. La 

porosidad abierta, como su nombre lo indica, proporcionan acceso a huecos internos y 

posee poros del orden de nanómetros de una forma indefinida sobre la superficie. Por el 

contrario, en la porosidad cerrada los poros internos no son accesibles. 

 

2.7.1.1.2 Superficie química. 

Como se mencionó anteriormente, el negro de humo consiste en agregados de partículas 

quasi-esféricas unidas entre sí. La superficie presenta zonas ordenadas de pequeños 

cristalitos grafíticos unidos por zonas menos ordenadas de alta energía (valencias 

insaturadas) sobre las que se localizan los grupos funcionales superficiales. Estos sitios de 

alta energía tienen la tendencia de reducir su energía potencial formando enlaces con 

heteroátomos, típicamente con compuestos oxigenados23 dado a que están expuestos al 

aire durante su producción, siendo entonces, constituyentes principales. 

Estudios de XRD han demostrado que los oxígenos están enlazados en los bordes y esquinas 

de láminas aromáticas sobre los átomos de carbono en posiciones defectuosas, o bien, se 

incorporan dentro de capas de carbono formando sistemas de anillos heterocíclicos. 

Diversas técnicas se han utilizado para elucidar como y que grupos funcionales se 

encuentran en la superficie: espectroscopia infrarroja (FTIR, DRIFTS) [90,91,92], XPS [93], y 

cromatografía de gases inversa (IGC) [94,95], en las cuales, se han identificado 

principalmente grupos carboxilos, carbonilos, quinonas, hidroxilos y lactonicos. En la Figura 

2.25 se muestra un esquema modelo. 

                                                           
23 La cantidad de óxido superficial formado depende de la naturaleza de la superficie del negro de humo y 
del historial de formación, su área superficial y la temperatura de tratamiento. 
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Figura 2.25. Representación esquemática de grupos funcionales que contienen oxígeno en 

posiciones de alta energía (bordes y esquinas de cristales grafiticos) [127]. 

De estos grupos presentados, algunos tienen propiedades ácido-base (como los grupos 

carboxílicos, que son ácidos débiles, o grupos fenólicos que son ácidos muy débiles), 

algunos tienen propiedades redox (como la quinona-fenol) y otros son neutros o no 

reactivos en condiciones normales de pH (cetonas, ésteres). Sin embargo, debido a 

interacciones mutuas entre funciones químicas vecinas, no se espera que las 

funcionalidades de superficie reproduzcan exactamente las propiedades conocidas de 

compuestos orgánicos simples. Esto es lo que hace que la química superficial de los 

carbones sea tan compleja y tan versátil al mismo tiempo.  

Estas estructuras superficiales de carbono-oxigeno son por mucho, los grupos de superficie 

más importantes que influyen en las propiedades fisicoquímicas, tales como, 

humectabilidad, reactividad catalítica, eléctrica y química, es decir, definen la utilidad para 

una aplicación o proceso determinado. 

El negro de humo no solo contiene compuestos oxigenados, también contiene en su 

superficie compuestos de hidrógeno, nitrógeno y azufre. El contenido puede variar 

dependiendo del proceso de donde proviene. Según Studebaker y Puri et al, el contenido 

de hidrogeno puede variar entre 0.01 y 0.7% y se encuentra presente como agua 

quimisorbida, grupos hidroxilo, fenoles, hidroquinonas y enlaces C-H en los bordes y 

esquinas de la estructura de grafito. Por otro lado, Juan et al [96] mediante análisis FTIR 

mostro que se tienen grupos funcionales nitrogenados tales como –NH, –CN. Chang [128] 

mediante la misma técnica, sugirió que compuestos azufrados de superficie eran 

tiocarbonilos (=C=S) y tiolactones análogos a carbonilos y lactonas existentes en la 

superficie de carbonos. 
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2.7.1.1.3 Dispersión en el medio 

La actividad superficial determina el grado de dispersión del negro de humo (interacción 

medio-negro de humo e interacción agregado-agregado). El grado de dispersión depende 

principalmente de tres factores: área superficial, estructura, forma y superficie química. 

Estas, están íntimamente relacionadas y se comportan en general de la siguiente manera: 

- cuanto mayor es el área superficial, menor es la dispersión [97]. Este resultado se 

debe al hecho de que grandes áreas desarrollan altas energías de superficie, 

generando interacciones fuertes con sus vecinos en estado seco; suelen tener 

agregados más pequeños y compactos. Es importante mencionar que la superficie 

química tiene influencia en el grado de agregación de acuerdo a los grupos 

funcionales expuestos. 

- cuanto mayor es la estructura, mayor es la dispersión; un negro de humo de alta 

estructura se caracteriza por agregados compuestos de muchas partículas 

primarias, agrupadas junto con ramificaciones y encadenamientos (Figura 2.23 

(b)); como resultado, los agregados se empaquetan y reducen las fuerzas atractivas 

entre partículas. 

 

2.7.1.1.2 Carbón activado 

A diferencia del negro de humo estudiado en el apartado anterior, todos los carbones 

activados tienen una estructura altamente porosa, usualmente con una cantidad 

considerable de heteroátomos (principalmente oxígeno) y puede contener hasta el 15% de 

materia mineral (la naturaleza y la cantidad es una función del precursor), que se da 

generalmente como contenido de la ceniza [98].  

2.7.1.1.2.1 Morfología  

Actualmente se ha aceptado que la estructura del carbón activado consiste en láminas y 

tiras aromáticas, a menudo dobladas, semejantes a una mezcla de virutas de madera y 

papel arrugado, con espacios variables de dimensiones moleculares entre ellos, siendo 

estos, microporos (considerados, al menos localmente, de forma hendida), Figura 2.26 [99]. 

Esta estructura altamente desorganizada, al igual que el contenido de heteroátomos y 

cenizas, depende de su precursor y de su tratamiento previo. 
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Figura 2.26. Estructura de carbón activado [99]. 

2.7.1.1.2.2 Área y porosidad 

Durante la pirólisis del precursor, los heteroátomos tales como oxígeno y nitrógeno se 

eliminan como productos gaseosos volátiles y los átomos residuales de carbón elemental 

se agrupan en pilas de hojas aromáticas planas reticuladas de una manera aleatoria. Dado 

que el arreglo de estas láminas es irregular, se generan intersticios libres entre ellas, las 

cuales, pueden quedar llenas o parcialmente bloqueadas con los alquitranes y otros 

productos de descomposición. Este carbono desorganizado es el primero en reaccionar con 

los gases en el proceso de activación, generando la porosidad y a su vez, grandes aéreas 

que llegan hasta los 2000 m2/g, lo que hace del carbón activado, un adsorbente excelente. 

Usualmente, el carbón activado tiene poros que dependen del grado de activación24: 

microporos (<2 nm), mesoporos (2-50nm) y macroporos (> 50 nm), Figura 2.27. Aunque la 

mayor parte de la adsorción toma lugar en los microporos de carbón activado, meso y 

macroporos desempeñan un papel muy importante en cualquier proceso de adsorción, ya 

que sirven como un paso para el adsorbato a los microporos, pues sólo unos pocos de éstos 

se colocan en el exterior de la superficie de la partícula. 

                                                           
24 El grado de activación (química o térmica), condiciona la reducción del número de hojas aromáticas en el 

carbón, dejando en algunos casos capas simples y en general, no planas.  
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Figura 2.27. Representación esquemática de un granulo de carbón activado [129]. 

2.7.1.1.2.3 Propiedades de adsorción 

Las propiedades de adsorción del carbón activado se determinan no sólo por su estructura 

porosa sino también por su composición química, por ejemplo, el grafito, con una estructura 

altamente orientada adsorbe moléculas principalmente por fuerzas de van der Waals. En 

cambio, las hojas aromáticas imperfectas ordenadas de manera aleatoria en el carbón 

activado, da lugar a valencias insaturadas y electrones desapareados, influyendo en el 

comportamiento de adsorción especialmente moléculas polares o moléculas polarizables 

[98].  

2.7.1.1.2.4 Superficie química 

La superficie química dentro de los carbones activados es muy variable, no obstante, se 

reporta que la presencia de oxígeno e hidrógeno en grupos superficiales es 

aproximadamente de 30% mol de H y 15% de O [100] y tienen un gran efecto sobre las 

propiedades de adsorción del carbón activado [101]. El origen de estos grupos superficiales 

proviene de la materia prima original, del proceso de activación o la introducción después 

de la preparación vía post-tratamiento. Por lo tanto, aunque compuestos como fenol-

formaldehído y otros polímeros produzcan carbonos libres de oxígeno y con sólo trazas de 

hidrógeno, estos carbonos pueden quimisorber oxígeno, produciendo grupos funcionales 

que lo contienen. A su vez, estos últimos tienen gran influencia en las características 

superficiales y el comportamiento de adsorción. A continuación, veremos en qué sitios se 

adsorben estos compuestos para generar una gran diversidad de especies químicas. 
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En el borde de los planos basales de átomos de carbono en la estructura de grafito, donde 

la unión en el plano se termina, en encuentran átomos de carbono insaturados. Estos sitios 

están asociados con altas concentraciones de electrones desapareados y juegan un papel 

significativo en la quimisorción. Por ejemplo, en un grafito cristalino, el área del borde es 

pequeña comparada con la del plano basal, y no exhibe quimisorción significativa de 

oxígeno; sin embargo, los carbonos microcristalinos como carbones activados, tienen 

planos basales que contienen varios defectos, dislocaciones y discontinuidades, en general 

estructuras más desordenadas con mayor área de borde, lo que da como resultado una 

tendencia a quimisorber oxígeno. [102].  

Esta adsorción del oxígeno sobre los defectos y bordes de alta energía depende de la 

temperatura: a bajas temperaturas es completamente reversible, mientras que a altas se 

provoca la disociación de las moléculas en átomos. Consecuentemente reaccionan 

químicamente con los átomos de carbono para formar compuestos de superficie enlazados 

al oxígeno25 [103]. 

Los grupos funcionales responsables de las propiedades de adsorción ácido-base se han 

identificado mediante diversas técnicas, encontrando en la mayoría de ellas los grupos 

funcionales mostrados en la Figura2.28, en donde, a mayor cantidad de grupos oxigenados 

y compuestos polares, se disminuye la hidrofobicidad y viceversa. Es importante recordar 

que estas propiedades pueden variar por distinciones en el pretratamiento y condiciones 

de operación [104]. 

                                                           
25 Los grupos de superficie de carbono-oxígeno no se forman exclusivamente por reacción con oxígeno, sino 
que también pueden resultar de la reacción con muchos otros gases oxidantes (ozono, óxido nitroso, óxido 
nítrico, dióxido de carbono, etc.) y con soluciones oxidantes (ácido nítrico, hipoclorito, peróxido de hidrógeno, 
etc.). 
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Figura 2.28. Algunos grupos funcionales que contienen oxigeno sobre la superficie de 

carbón activado [129]. 

Concluida la explicación de manera resumida de algunas de las propiedades de los soportes 

base carbón, en el apartado siguiente se hablará de nuestro soporte referencia alúmina 

(Al2O3). 

2.7.1.2 Alúmina 

La alúmina a lo largo del tiempo se ha convertido en el material de referencia en la química 

de estado sólido y la ciencia de superficie, gran parte del conocimiento se remonta a 

trabajos y estudios realizados a este material. Muchos de estos se extrapolaron a otros 

óxidos y muchos conceptos se expandieron para incluir otros materiales. 

La alúmina es un soporte catalítico capaz de dispersar la fase activa, además de poseer una 

alta estabilidad térmica a un precio moderado. La capacidad de dispersión de una fase 

activa catiónica se asocia con el carácter ácido-base y es la razón principal de su amplio uso. 

2.7.1.2.1 Estructura de la alúmina 

Actualmente, los detalles de su estructura todavía son materia de controversia. Según 

Lippens y de Boer [105] tiene una estructura cúbica descrita como una espinela defectuosa 

(Fd3m; Z=8), aunque puede estar distorsionada de forma tetragonal. Siendo la 

estequiometría espinela "normal" MgAl2O4 (con iones Al prácticamente en coordinación 

octaédrica y iones Mg en coordinación tetraédrica, Figura 2.29) la presencia de todos los 

cationes trivalentes en γ-Al2O3 implica la presencia de vacantes en sitios de coordinación 

tetraédrica u octaédrica ocupados habitualmente. 
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Figura 2.29. Espinela "normal" MgAl2O4 [130].  

Espectros analizados en RMN no solo muestran que el Al tetraédrico está cerca del 25% de 

todos los iones Al, sino que también tiene una pequeña fracción de iones Al que están en 

coordinación cinco [106] o tetraédrica altamente distorsionada. Soled [107] propuso que la 

carga de catión puede ser equilibrada, más que por vacantes, por los iones hidroxilo en la 

superficie (de hecho, γ-Al2O3 siempre está hidroxilada). 

Se ha observado que la pérdida de estos grupos hidroxilo se produce bruscamente entre 

(673-773)K, y en paralelo la constante de velocidad específica de las reacciones de 

conversión aumenta en un factor de aproximadamente 10. Estos datos demuestran 

claramente que la eliminación de agua y/o grupos hidroxilo (ligandos de superficie), crean 

sitios coordinadamente insaturados (CUS). Estos sitios están involucrados en la 

quimisorción y sitios catalíticamente activos [108]. 

2.7.1.2.2 Sitios activos 

Diversos modelos han sido propuestos acerca de los diferentes planos expuestos y sitios 

activos de alúmina, todos ellos relacionados con la estructura y la multiplicidad de los 

grupos hidroxi de la superficie; entre los principales trabajos se encuentran los realizados 

por Peri [109], Tsyganenko y Filimonov [110], Knözinger y Ratnasamy [111] y el más reciente 

realizado por Busca et al. [112, 113], estudio revisado posteriormente por Morterra y 

Magnacca [114]. Este modelo considera el rol de las vacantes de catión impuestas por la 
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estructura de la espinela, provocada por la estequiometría de alúmina (modificación del 

modelo de Knözinger). Las posibles estructuras OH en la superficie de la alúmina de 

transición de espinela defectuosa se presentan en la Figura 2.30. 

 

 

Figura 2.30. Posibles estructuras OH en la superficie de la alúmina de transición espinela 

defectuosas. El cuadrado representa una vacante en una posición normalmente ocupada 

[112,113]. 

 

La presencia de la vacante catiónica en la superficie de la alúmina determina la multiplicidad 

de bandas OH observadas en los óxidos de aluminio [112, 113, 114]. El espectro vibratorio 

de hidroxilos superficiales de la alúmina es complejo, pero bastante típico. La posición 

promedio de las bandas OH en el espectro IR26 observado para varias alúminas 

transicionales se muestran en la Figura 2.31, las cuales, fueron activadas a 773 K y 

desgasificadas. 

                                                           
26 Fases metaestables de baja cristalinidad caracterizadas por alta área superficial y porosidad abierta, que 

son de interés práctico para aplicaciones catalíticas. 
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Figura 2.31. Espectros FT-IR de cuatro muestras comerciales de γ-Al2O3. Se presentan 

cinco bandas principales de νOH de los grupos hidroxi de superficie de alúminas 

propuestas por Busca et al. [113,114] 

2.7.1.2.2.1 Propiedades ácido-Base 

La actividad catalítica de las alúminas de transición se relaciona principalmente con la acidez 

de Lewis y la acidez media-débil de Brønsted27, estos sitios otorgan: 

- Grupos OH superficiales de la alúmina muy estables (se comportan como sitios 

ácidos de Brønsted) 

- Fuerte acidez de Lewis 

- Alta polaridad de pares ácido-base  

siendo estos, sitios específicos para el anclaje de especies catiónicas, aniónicas y metálicas 

que proporcionan un equilibrio óptimo entre actividad y estabilidad, que como se vio en el 

apartado 2.6, promueven la activación de enlaces hidrógeno-hidrógeno, carbono-

hidrógeno y carbono-carbono, con eficiencias dependientes de las condiciones de 

operación; estos sitios tienen la característica de mantener la actividad mientras su 

desactivación es lenta. 

                                                           
27 Generalmente estos sitios son caracterizados por adsorción de moléculas sondas, tales como, piridina, 

monóxido de carbono y varias bases. 
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Por otro lado, aunque la mayoría de los autores atribuyen correctamente a las alúminas de 

transición esencialmente propiedades ácidas, varios estudios muestran que algunos de sus 

múltiples grupos hidroxi de superficie también tienen una acidez media de Brønsted [115] 

lo que podría provocar un incremento en la selectividad si se le brinda un tratamiento 

adecuado. 

Hasta este punto se han revisado las principales problemáticas que enfrenta la investigación 

para el hidroprocesamiento, así como, los principales factores que la influencian: 

regulaciones gubernamentales, efecto de la composición de acuerdo al tipo de crudo, 

catalizadores utilizados y que los hace químicamente activos, tecnologías desarrolladas y 

las condiciones de operación a las que se someten. Todos estos factores mencionados 

anteriormente, influirán en la distribución final de productos, sin embargo, de los que toma 

mayor relevancia, es el catalizador utilizado, pues de este depende el rendimiento final y 

muchos de los costos inherentes al proceso.  

Es por ello, que dentro del hidroprocesamiento, es importante el desarrollo de catalizadores 

con alta actividad hidrogenante (grandes áreas para la dispersión de sulfuro metálico), 

sistemas porosos que soporten cargas pesadas, así como, la promoción de craqueo acido 

mediante la química superficial; todo esto principalmente enfocado hacia moléculas 

voluminosas polares, teniendo como fin obtener mayores rendimientos de productos de 

alto valor agregado (gasolina y productos ligeros principalmente). 

Esta investigación pretende contribuir a la solución de la problemática mencionada, 

desarrollando y evaluando catalizadores no convencionales. A continuación se plantea el 

alcance y objetivos que pretende este trabajo. 
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3. Alcance 
Desarrollar prototipos de catalizador utilizando soportes base carbonosa (negro de humo y 

carbón activado) y evaluar su actividad para el hidroprocesamiento de crudos pesados, así 

mismo, caracterizar los productos de reacción y comparar su desempeño con el catalizador 

referencia Mo/Al2O3. 

4. Hipótesis 
La actividad catalítica en reactores de hidroprocesamiento está altamente influenciada por 

el tipo de soporte que se utiliza, ya que muestran variación en el área superficial, volumen, 

distribución de tamaños de poro y química superficial. Estos factores juegan un papel 

fundamental en la distribución final de los productos. Se piensa que el negro de humo es 

una buena alternativa como soporte para catalizadores en el mejoramiento de crudos 

pesados o residuos de vacío, ya que por las propiedades físico-químicas que exhibe, podría 

hacer frente a los complejos problemas que se presentan al hidrotratar este tipo de cargas. 

A continuación, se verán las principales razones. 

En el mejoramiento de crudos pesados se requiere de catalizadores bifuncionales28  que 

alcancen conversiones altas de residuo de vacío, minimizando las pérdidas producidas por 

la generación de coque. Por un lado, para la hidrogenación de moléculas voluminosas de 

alto peso molecular como lo son los asfaltenos, se requieren diámetros de poro en el 

soporte lo suficientemente grandes para permitir un fácil acceso y difundir las moléculas 

hacia sitios activos; por otro lado, al incrementar el tamaño y diámetro de poro, el área 

específica es severamente disminuida y con esta, la dispersión de la fase activa sobre el 

soporte. El uso de negro de humo remedia ambos problemas, sus partículas cuasi-esféricas 

del orden de nanómetros generan gran área superficial, y como no existen poros, la 

trasferencia de masa interna ya no es una etapa en el proceso catalítico. Además, se 

tendrían varias ventajas: 

- El catalizador se encontraría altamente disperso en forma de coloide en el seno del 

crudo a hidrotratar. 

- Alta dispersión del metal activo sobre el soporte negro de humo. 

- Al no ser un material altamente poroso, todos los sitios activos (o la gran mayoría) 

estarían expuestos, de tal forma que las moléculas de gran tamaño contenidas en 

el crudo no presentarían problemas de transferencia de masa interna, obteniendo 

una íntima interacción entre el catalizador y las moléculas del crudo. Por otro lado, 

no se tendrían perdidas de sitios activos por bloqueo de poros a causa de la 

formación de coque, Estas hipótesis se plasman en la Figura 4.1. 

                                                           
28 Actividad de hidrogenación en los cristalitos metálicos y actividad de craqueo en la superficie. 
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Figura 4.1 Partícula catalítica de un sistema poroso (a) y partícula soportada en negro de 

humo (b). 
 

La superficie química es otro factor importante que debe ser destacado, ya que como se 

mencionó en la introducción, el negro de humo tiene intersecciones de capas de grafito 

turbostráctico, donde se alojan grupos funcionales (principalmente oxigenados) que le 

brindan un carácter polar. Dada su escala nanométrica podría tener propiedades similares 

a las de los asfaltenos (grupos polares sobre carbonos condensados). Entonces se puede 

prever que pueden ocurrir dos posibilidades: 

1. La partícula catalítica por afinidad tendría la tendencia a dirigirse hacia asfaltenos 

e hidrodesintegrarlos, es decir, cierta selectividad provocada por su superficie 

química. 

2. En contraposición, el soporte podría ser semilla de nucleación en reacciones de 

condensación. Es decir, si la interacción negro de humo-asfalteno es muy fuerte, el 

asfalteno adsorbido actuaría como veneno. 

Conjuntamente, los soportes base carbón se caracterizan por tener superficies poco acidas; 

entonces se esperaría que se envenenen en menor medida con heteroátomos (S,N,O), 

consecuentemente se inhibiría la formación de coque o sedimentos, sin embargo, la 

actividad de hidrodesintegración podría resultar disminuida. 

Es por ello, que en este proyecto de investigación se eligieron dos diferentes tipos de negro 

de humo, uno con gran cantidad de grupos adsorbidos y de baja estructura y el otro con 

bajo contenido de compuestos adsorbidos con alta estructura. Aquí se entiende por 

estructura el grado de agregación entre las partículas que constituyen el negro de humo. 

A continuación, se presentan los objetivos perseguidos. 
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5. Objetivos generales 
➢ Determinar la factibilidad del uso de catalizadores Mo soportados en negro de 

humo. 

➢ En específico, evaluar prototipos de catalizador base carbonosa, utilizando como 

soporte negro de humo: Mo/NHR, Mo/NHC y un sistema poroso Mo/C.A en 

reacciones de hidrodesintegración y compararlo con el catalizador convencional 

Mo/Al2O3. 

➢ Determinar el efecto de las propiedades físico-químicas del soporte carbonoso en el 

crudo KMZ, como los son el tamaño y contenido de grupos superficiales, para dos 

tipos distintos de negro de humo. 

5.1 Objetivos particulares 

• Determinar la temperatura en la cual el efecto térmico comienza a ser considerable 

en crudo Ku-Maloob-Zaap (formación de sedimentos). 

 

• Preparación de tres catalizadores a base de carbón: dos utilizando negro de humo 

de distintas propiedades físico-químicas y uno más soportado sobre carbón 

activado, además, un catalizador referencia utilizado ampliamente en la industria (γ-

Al2O3). Todos ellos preparados por el método impregnación incipiente de volumen 

de poros, utilizando como solución precursora heptamolibdato de amonio. 

 

• Caracterizar catalizadores sintetizados por medio de fisisorción de nitrógeno, TGA, 

HRTEM, IR y en base a lo encontrado, explicar su efecto en el crudo Ku-Maloob-Zaap 

(maltenos y asfaltenos). 

 

• Incrementar la dispersión del metal activo en la superficie de negros de humo en 

comparación con la referencia. 

 

• Evaluar la actividad catalítica de cada catalizador. 

 

• Determinar el efecto de los grupos superficiales de negro de humo en el crudo KMZ 

y elucidar si existe selectividad hacia moléculas de alto peso molecular. 

 

• Minimizar la formación de sedimentos y de residuo atmosférico, así como 

incrementar rendimiento de destilados ligeros de alto valor agregado 

(principalmente gasolinas).  

 

• Caracterizar petróleo crudo Ku-Maloob-Zaap y sus productos de reacción, con la 

finalidad de determinar el grado de craqueo, aromaticidad, actividad y selectividad; 

esto mediante procedimientos ASTM: 
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- Densidad, viscosidad y gravedad API 

- Peso molecular 

- Residuo de carbón Ramsbotton  

- Contenido de asfaltenos y su conversión 

- Análisis elemental (C, N, H, S) 

 

• Simular destilación atmosférica y obtener rendimientos de los distintos cortes. 

 

• Obtener las conversiones globales en el crudo KMZ que género cada catalizador. 
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6. Desarrollo experimental 
En este apartado se describirá con detalle la experimentación realizada durante esta 

investigación: la preparación y caracterización de los distintos catalizadores (Mo/NHR, 

Mo/NHC, Mo/C.A. y Mo/Al2O3), las reacciones térmicas y catalíticas llevadas a cabo, así 

como la caracterización de sus productos de reacción. En la Figura 6.1 se muestra un 

diagrama simplificado de las actividades realizadas en esta investigación. 

 6.1 Preparación de catalizadores 

Cuatro catalizadores fueron preparados por el método impregnación incipiente. Dos de 

ellos fueron soportados en negro de humo de diferentes propiedades: Los dos negros de 

humo elegidos son conocidos comercialmente como Raven (NHR) y Conductex (NHC), 

ambos tienen compuestos adsorbidos en su superficie, siendo su contenido 

sustancialmente más grande en el primero que en segundo. Un catalizador soportado en 

carbón activado y otro más en alúmina Girdler T-126 como referencia (Al2O3), los cuales, 

posteriormente fueron secados y en el caso de (Al2O3) calcinada. A continuación, se 

describe la preparación a detalle. 

6.1.1 Determinación de volumen de poro  

Para la preparación de los distintos catalizadores, fue necesaria la determinación del 

volumen de poro para cada soporte. Esta prueba consistió en medir de manera precisa el 

volumen de disolvente que el soporte es capaz adsorber sobre una masa específica, 

llenando gota a gota la totalidad de los poros con ayuda de una jeringa cromatografica de 

1 mL. Se realizaron diez pruebas experimentales, utilizando 0.5g de cada soporte para su 

determinación. Posteriormente se obtuvieron promedios aritméticos, los cuales, son 

mostrados en la Tabla 6.1.  

Tabla 6.1. Volumen de poro de los distintos soportes. 

Soporte NHR NHC C.A Al2O3 

Volumen de poro 
(mL/g) 

1.3578 3.7715 1.3096 0.8376 
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Figura 6.1. Experimentación realizada durante la investigación. 
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6.1.2 Impregnación incipiente 
Una vez determinado el volumen de poro y el área superficial del soporte (ver apartado 

6.2.1), se impregno el soporte por el método de humedad incipiente, utilizando 

heptamolibdato de amonio (R.A. Sigma-Aldrich) como sal precursora (ver Apéndice 2), con 

la cantidad necesaria para obtener una monocapa teórica de 2.8
á𝑡𝑜𝑚𝑜𝑠 𝑑𝑒 𝑀𝑜

𝑛𝑚2 .  

6.1.3 Maduración, secado y calcinación  

Todos los catalizadores fueron madurados por 24h, con la finalidad de alcanzar 

concentraciones uniformes en cada punto del soporte. Posteriormente se secaron en una 

estufa WTC Binder por 2h a 110°C, incrementando la temperatura a una razón de 5°C/min 

con el propósito de eliminar el agua de las soluciones impregantes. Posteriormente, el 

catalizador referencia soportado en alúmina fue calcinado por 5h a 500°C, con incremento 

de temperatura a razón de 5°C/min, teniendo como fin oxidar el HMA. El resto de los 

catalizadores NHR, NHC y C.A, no fueron calcinados para evitar reacciones de combustión 

del soporte. 

6.1.4 Activación del catalizador 
Todos los catalizadores fueron activados en un reactor de cuarzo en forma de “U”, dotado 

de una cama porosa. A través de esta cama, se hizo pasar una corriente de ácido sulfhídrico-

hidrogeno (mezcla certificada Praxair 15%H2S/85%H2 %v/v). El procedimiento fue el 

siguiente: 

1. Se colocó la cantidad requerida de catalizador en la cama del reactor (ver Apéndice 

3) y se acoplo al sistema gaseoso de activación. 

2. Se ajustó una razón de flujo de 20mL/min de H2S/H2. 

3. Los distintos catalizadores fueron llevados de temperatura ambiente a 400°C a razón 

de calentamiento de 5°C/min. Alcanzada esta temperatura fue mantenida por 4h.  

4. Culminada la activación, el catalizador fue enfriado a temperatura ambiente a razón 

de 5°C/min, manteniendo el flujo de H2S/H2. 

5. Finalmente, el catalizador fue trasladado rápidamente al reactor para evitar su 

oxidación.  

6.2 Caracterización de catalizadores 

6.2.1 Fisisorción de nitrógeno a 77K 

Utilizando los métodos BET y BJH, fue posible obtener el área específica y la distribución de 

tamaños de poro por fisisorción de nitrógeno a 77K, en un equipo Micromeritics Tristar 

Surface Area and Porosity Analyzer. Previo al análisis, las muestras fueron desgasificadas en 

un Micromeritics VacPrep 061 Sample Degas System a 250°C, con la finalidad de retirar 

impurezas adsorbidas sobre las muestras y evitar alteraciones durante la medición. 
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6.2.2 Análisis Termogravimétrico de los soportes 
El análisis termogravimétrico fue llevado a cabo en TA Instruments-SDT 2960, con el 

propósito de determinar la cantidad de compuestos adsorbidos sobre la superficie de los 

soportes, así como, evaluar su estabilidad al incremento de temperatura. El programa de 

calentamiento utilizado fue de temperatura ambiente a 800°C con incrementos de 

10°C/min. Al llegar a 800°C, la temperatura fue mantenida por 30 min. A fin de asegurar una 

atmosfera inerte, se hizo pasar un flujo de N2 de 100 mL/min. El análisis de los datos se 

realizó “Advantage Thermal Analysis Instruments”. 

6.2.3 Microscopia de transmisión de alta resolución (HRTEM) 

La finalidad de esta técnica fue medir la longitud y el apilamiento de los cristalitos MoS2 ya 

que es una medida de la dispersión. Se analizaron aproximadamente 25 micrografías para 

cada catalizador con ayuda del software “Digital Micrograph Gatan”, considerando al 

menos 500 cristales en cada uno, posteriormente se construyeron sus respectivos 

histogramas. Adicionalmente, para los catalizadores soportados en negro de humo, se 

midió el diámetro de partícula de al menos 50 partículas detectadas.  

Esta técnica fue llevada a cabo en un JEOL JEM 2010, operando en alto vacío a 200 kV, 

utilizando tungsteno como fuente de electrones, en donde se colocaron los catalizadores 

previamente sulfurados.  

6.3 Evaluación térmica y actividad catalítica en el reactor 

El crudo KMZ fue sometido a pruebas para evaluar la posibilidad de craqueo únicamente 

por vía térmica (sin catalizador) y catalíticas, los productos obtenidos de las reacciones 

térmicas permitieron conocer la temperatura donde la formación de sedimentos fue 

significativa (Ts), mientras que las catalíticas permitieron evaluar la función hidrogenante y 

función craqueo de los distintos catalizadores preparados. Teniendo como propósito 

evaluar el poder hidrogenante, a Ts se realizaron las pruebas de actividad catalítica. De esta 

forma, la temperatura fue lo suficientemente baja para detectar los efectos atribuidos al 

catalizador (disminución en la formación de sedimentos), y lo suficientemente alta para 

craquear y condensar moléculas. De lo contrario, al operar a temperaturas más elevadas, 

las reacciones por radicales libres hubiesen sido predominantes sobre las catalíticas 

enmascarando su actividad con la excesiva formación de sedimentos.  

Estas evaluaciones térmicas y catalíticas se ejecutaron en un reactor por lotes Parr 4840 de 

500mL, cargado con 200mL de crudo Ku-Maloob-Zaap, a una presión de 1100 psi de 

hidrogeno (relación H2/HC de 5000 ft3/bbl), carga que es típica de las instalaciones 

industriales de hidrotratamiento [116]. Para evitar sobrepresión asociada al incremento de 

temperatura y generación de gases por reacciones de hidrodesintegración, se acoplo al 
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reactor un recipiente de acero inoxidable de 2L (bala) cargado con hidrogeno a la misma 

presión del reactor. En la Figura 6.2 se muestra un diagrama del sistema de reacción. 

 

 

Figura 6.2. Sistema de reacción (imagen tomada con permiso) [117]. 

A continuación, se explica el procedimiento efectuado: 

1. Se cargaron 200 mL (199.6g) de crudo KMZ en el reactor junto con el catalizador 

previamente sulfurado (ver apartado 6.1.4), se selló el reactor y se presurizo a 1100 

PSI con hidrogeno. 

2. De igual modo, se cargó con hidrogeno la bala de 2L (a la misma presión del reactor) 

y se acoplo al sistema de reacción. 

3. Se ajustó la agitación del sistema a 800 rpm. 

4. Se comenzó el calentamiento de dos etapas: en la primera el reactor fue llevado a 

una temperatura de 350°C a razón de 5°C/min, y fue mantenida por 30 min, esto 
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con la finalidad de no sobrepasar la temperatura de reacción. En la segunda etapa, 

la temperatura fue llevada a 390°C a razón de calentamiento 1°C/min. 

5.  Se manutuvo la operación a estas condiciones durante 4h y posteriormente se dejó 

enfriar a temperatura ambiente. 

6. Finalmente, se cuantificaron y analizaron los productos generados durante la 

reacción (sedimentos29, líquidos y gases30).  

En todas las evaluaciones catalíticas (Mo/NHR, Mo/NHC, Mo/C.A y Mo/Al2O3), se cargaron 

1000 ppm de Mo en relación a la carga de crudo KMZ (ver Apéndice 3). En base a resultados 

obtenidos y dada su similitud, se efectuaron pruebas de actividad adicionales para los 

catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3, con cargas de 500 y 100 ppm. 

6.4 Caracterización de petróleo crudo y sus productos de reacción 

Posterior a las pruebas realizadas en el reactor, se procedió a caracterizar los productos de 

reacción de las tres fases formadas. Se aplicaron distintas técnicas, algunas de ellas por 

métodos certificados (ASTM). En la segunda parte de la Figura 6.1, se muestran los 

experimentos realizados a las distintas fases, los cuales se explican en los próximos 

apartados. 

6.4.1 Fase gaseosa 

6.4.1.1 Cromatografía de gases 

Teniendo como propósito detectar cualitativamente los principales gases formados dentro 

del reactor, se tomaron 0.2 mL de la fase gaseosa y se inyectaron a un cromatógrafo de 

gases HP 5890 series II con una columna HP-1 (fase estacionaria de metilsiloxano 

entrecruzado; 50m x 0.32 mm x 0.52 μm) y equipado con un detector FID. Los productos 

gaseosos fueron identificados previamente con un GC-MS. 

6.4.2 Fase liquida 

6.4.2.1 Gravedad API, densidad y viscosidad 

Estas propiedades son las primeras que se miden en la industria petrolera para evaluar la 

calidad del crudo, pues como es bien sabido, está relacionada con otras propiedades 

fisicoquímicas, tales como: peso molecular, aromaticidad, contenido de heteroátomos, 

asfaltenos, residuos de carbón etc. Es por ello que esta propiedad es un parámetro de gran 

importancia y de fácil medición. 

La densidad y la viscosidad dinámica del crudo KMZ y sus productos de reacción fueron 

determinadas en un equipo SVM 3000 de rotación con geometría cilíndrica. Se llevó a cabo 

                                                           
29 Se define como sedimentos aquellos cúmulos que no pasan a través de una malla de 1mmX1mm, el resto 
se consideran líquidos. 
30 Debido a la imposibilidad de cuantificar la masa de la fase gaseosa, esta fue determinado por diferencia, es 
decir: Gases = masa inicial – (sedimentos + líquidos). 
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a una temperatura de 15.3 °C de acuerdo con la metodología ASTM D7042. La gravedad API 

fue obtenida haciendo uso de la siguiente expresión: 

𝐴𝑃𝐼 =
141.5

𝜌15.3°𝐶
− 131.5 

6.4.2.2 Peso molecular 

El peso molecular nos brinda una medida de la calidad y composición del crudo, representa 

un promedio de todos compuestos presentes en la muestra. Si este se incrementa, es 

posible que se tengan moléculas pesadas como resinas y asfaltenos, en cambio sí 

disminuye, indica dominio de compuestos ligeros. Además, es de utilidad para calcular otras 

propiedades físicas. 

El peso molecular fue obtenido experimentalmente por el método depresión del punto de 

congelación. Este método se aplicó a productos líquidos de reacción, utilizando benceno 

como disolvente. El procedimiento consistió en determinar el punto de congelación del 

disolvente puro y observar su disminución al agregar el soluto (productos de reacción). La 

prueba fue realizada en 6 ocasiones para cada muestra. La relación para obtener el peso 

molecular de la muestra fue: 

𝑃𝑀𝑚 =
1000 ∗ 𝑘𝑓 ∗ 𝑚1

∆𝑇 ∗ 𝑚2
 

Donde 

kf = Constante de depresión del punto de congelación equivalente a 5.12 °C/mol para 

benceno 

m1= masa del soluto en gramos 

ΔT= Depresión del punto de congelación en °C 

m2= Masa del disolvente en gramos 

6.4.2.3 Determinación de carbón residual Ramsbotton 

Cuando una fracción de petróleo se vaporiza en ausencia de aire a presión atmosférica, los 

compuestos no volátiles tienen un residuo carbonoso conocido como residuo de carbón: 

fracciones pesadas con mayor contenido de aromáticos, tienen mayores residuos de 

carbón, mientras que las fracciones volátiles y ligeras tales como naftas y gasolinas no 

generan residuos. Es una característica importante de los crudos y los residuos de petróleo, 

está relacionado con una baja calidad de combustibles, es decir, altos contenidos de 

aromáticos. 
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La determinación de carbón residual fue llevada a cabo siguiendo el estándar ASTM-D524 

(Ramsbotton) en un horno Korhler, haciendo uso de bulbos de vidrio marca Pyrex. En este 

método la muestra es calentada rápidamente, generando evaporación, craqueo y expulsión 

de los compuestos volátiles. Los residuos pesados permanecen dentro del bulbo donde se 

producen reacciones de coquización. Se colocó aproximadamente 1 g de muestra dentro 

del bulbo a una temperatura de 550°C por 20 minutos y se cuantificó el residuo de carbón 

de acuerdo con la siguiente expresión: 

 

𝑅𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑜 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛 (%) =
𝑏𝑢𝑙𝑏𝑜 𝑚𝑎𝑠 𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛 𝑟𝑒𝑠𝑖𝑑𝑢𝑎𝑙 (𝑔) −  𝑏𝑢𝑙𝑏𝑜 𝑣𝑎𝑐í𝑜(𝑔)

𝑚𝑎𝑠𝑎 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑢𝑒𝑠𝑡𝑟𝑎 (𝑔)
∗ 100 

 

6.4.2.4 Destilación simulada 

El crudo KMZ y los productos de reacción fueron sometidas a destilación simulada, en un 

analizador termogravimétrico TA instruments-SDT 2960. De la misma manera como se 

mencionó en el apartado 6.2.2, se hizo pasar flujo de 100 mL/min de N2 a través del horno 

para asegurar una atmosfera inerte. Este flujo de gas inevitablemente modifica los puntos 

reales de ebullición de los compuestos adsorbidos a causa del cambio en la presión de 

vapor. Con el objetivo de corregir estas variaciones, se realizó una curva de calibración, la 

cual, ajusta los puntos de ebullición a condición estándar de presión (1atm), ver Apéndice 

4. En el análisis de datos se utilizó el software  “Advantage Thermal Analysis Instruments”. 

El programa de temperatura fue en tres etapas: En la primera, se llevó de temperatura 

ambiente hasta 450°C a razón de calentamiento de 5°C/min. La segunda etapa de 450 a 550 

°C a razón de 1°C/min con el fin de evitar una evaporación violenta y finalmente una tercera 

etapa isotérmica durante 30 minutos. Se definieron siete fracciones representativas de la 

destilación, los intervalos de temperatura son mostrados en la Tabla 6.2. [118]. 

Tabla 6.2. Intervalos de temperatura de las fracciones consideradas en curvas de 

destilación simulada [118]. 

Fracción Intervalo de 
Temperatura (°C) 

Nafta <180 

Turbosina 180-230 

Queroseno 230-270 

Diésel 270-340 

Gasóleo ligero 340-450 

Gasóleo pesado 450-540 

Residuo de vacío >540 
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Existe controversia sobre el uso de un equipo termogravimétrico para simular la destilación, 

en esta investigación se dedica el Apéndice 5 a la comparación de las TBP con TGA. 

6.4.2.5 Determinación de insolubles en heptano  

La determinación de insolubles en heptano es una prueba que permite conocer el contenido 

de maltenos en una muestra, en nuestro caso al crudo KMZ y productos de reacción. Esta 

metodología fue llevada a cabo de acuerdo con el método ASTM-D3279, que consiste en 

agregar heptano a una muestra de petróleo crudo o de sus productos de reacción y llevarla 

a temperatura de ebullición por 20 minutos, ver Figura 6.3. De esta forma se provocó la 

precipitación de compuestos de alto peso molecular en la matriz del crudo: asfaltenos, 

carbenos y carboides en su mayoría (ver Figura 6.4). En seguida se filtró con ligero vacío a 

través de una membrana de celulosa marca Sartorius-Stedim de 2.5cm de diámetro con 

poros de 1.2µm previamente pesada y desecada. Posteriormente la membrana con 

insolubles se llevó a una temperatura de 107°C  por 30 min para evaporar los volátiles 

remantes y se obtuvo la concentración másica por diferencia de pesos. Se calculó el 

porcentaje masa de los insolubles mediante la siguiente expresión: 

%𝐼𝐻 =
(𝐴 − 𝐵)

𝐶
∗ 100 

Donde: 

%IH= Porcentaje de insolubles en heptano 

A= Membrana + insolubles en heptano [=] g 

B= Membrana desecada [=] g 

C= Masa inicial de la muestra [=] g 
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Figura 6.3. Montaje del equipo para la determinación de insolubles en heptano. 
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Figura 6.4 Fraccionamiento general de crudos en base a su afinidad en diferentes disolventes.
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6.4.2.6 Determinación de contenido de asfaltenos, carbenos y carboides 

Del producto obtenido en el apartado anterior “insolubles en heptano”, se procedió a 

separar asfaltenos de carbenos y caboides (ver Figura 6.4), para ello, se llevaron a cabo 

extracciones con tolueno en un sistema Soxhlet. Se siguió el método ASTM-D6560 (IP-149), 

en donde, se tomaron los insolubles en heptano obtenidos en apartado 6.4.2.5, y se 

colocaron en un dedal de celulosa para Soxhlet marca Whatman de pared simple, 

previamente pesado y desecado. Posteriormente se montó el sistema mostrado en la Figura 

6.5 (a) y se inició el calentamiento hasta llevar el tolueno a ebullición, se mantuvo en 

operación por 5 horas. Posteriormente se colocó el dedal más los insolubles en tolueno 

(%IT) en una estufa WTC Binder a una temperatura de 107°C por 1h con la finalidad de 

eliminar los residuos de tolueno; se determinó la masa del residuo mediante la siguiente 

expresión: 

%𝐼𝑇 =
𝐼𝑛𝑠𝑜𝑙𝑢𝑏𝑙𝑒𝑠 𝑒𝑛 𝑡𝑜𝑙𝑢𝑒𝑛𝑜 (𝑔)

𝑀𝑎𝑠𝑎 𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙 𝑑𝑒 𝑙𝑎 𝑚𝑢𝑒𝑠𝑡𝑟𝑎 (𝑔)
∗ 100 

Por otro lado, los asfaltenos disueltos en el tolueno fueron recuperados por evaporación 

con ayuda de una presión de vacío, mediante el sistema mostrado en la Figura 6.5 (b). Una 

vez evaporado todo el disolvente, fueron trasladados y secados en la estufa a una 

temperatura de 107°C durante 40 minutos.  El porcentaje de asfaltenos fue obtenido con la 

ecuación: 

% 𝑎𝑠𝑓𝑎𝑙𝑡𝑒𝑛𝑜𝑠 =
𝐴′ − 𝐵′

𝐶
∗ 100 

Donde  

A’= Matraz Erlenmeyer + asfaltenos 

B’= Matraz Erlenmeyer 

C= Masa inicial de la muestra (la misma utilizada en el apartado anterior) 
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(a) (b) 

Figura 6.5. Sistemas: (a) Extracción de asfaltenos y (b) Recuperación de asfaltenos 
 

6.4.2.7 Contenido de azufre  

La determinación de contenido total de azufre en líquidos se realizó bajo el procedimiento 

ASTM-D7039, mediante la técnica de fluorescencia de rayos X de dispersión 

monocromática, en un equipo Sindie 2622 bench sulfur analyzer. El experimento se repitió 

por triplicado para cada muestra y se calculó un promedio aritmético. 

6.4.2.8 Análisis elemental (CHN) 

Este estudio se realizó pesando de 2 a 3mg de muestra e introduciéndolo en el equipo 

"Automatic Elemental Analyzer FLASH 2000 CHN", en un proceso de combustión a 

aproximadamente 900 °C, en donde el carbono es convertido a dióxido de carbono; 

hidrógeno a agua; nitrógeno a nitrógeno gas/óxidos de nitrógeno, retirando los productos 

de combustión con un flujo de helio (gas portador inerte), para pasar sobre cobre calentado 

(alrededor de 600 ° C) de alta pureza, para eliminar todo el oxígeno que no se consumió en 

la combustión inicial. 
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6.4.3 Fase solida  
Se obtuvieron los insolubles en heptano, contenido de asfalteno, carbeno y carboides de 

acuerdo con los métodos mostrados en apartados 6.4.2.5 y 6.4.2.6. 

  



 

101 
 

7. Análisis y discusión de resultados  
En este capítulo se presentan los resultados de los experimentos realizados durante esta 

investigación, así mismo, se destacarán resultados de importancia que ayudan a conseguir 

los objetivos del proyecto.  

7.1 Caracterización a soportes y catalizadores 

7.1.1 Fisisorción de nitrógeno a 77K 

Las isotermas de fisisorción de nitrógeno de los distintos soportes utilizados se presentan 

en la Figura 7.1.  

 

Figura 7.1 Isotermas de los distintos soportes 

De acuerdo con la IUPAC, el ciclo de histéresis para NHR está relacionado con poros 

hendidos de distintas medidas, mientras que en el NHC se evidencia un material poroso 

formado por canales en forma de cilindros de tamaños uniformes, así como, agregados de 

esferas compactas más o menos homogéneas. En lo que respecta al C.A y Al2O3 el ciclo de 

histéresis, corresponde a poros desordenados y no bien definidos. 

Por otro lado, el análisis realizado con el método de Barret-Joyner-Halenda (BJH) de 

distribución de tamaños de poro (Figura 7.2), muestra que los tamaños de poros de todos 
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los soportes se encuentran en la región mesoporosa. Tres de ellos con intervalos similares: 

NHR y C.A comprendidos entre 60-80 Å y Al2O3 entre 50-70Å. En cuanto al NHC se observan 

poros bastante más grandes que el resto, en un intervalo de (300-500) Å. Además, es 

evidente, la gran cantidad de nitrógeno adsorbido por gramo en comparación con el resto 

de los soportes, esto se atribuye a que el NHC tiene espacios intersticiales entre partículas 

en donde se lleva a cabo condensación capilar, posiblemente a causa de su alta estructura 

(aglomerados de partículas), provocando gran capacidad de adsorción, ver Figura 7.3 (b).  

Una característica importante para el NHR, es que al inicio de la distribución en la zona <50 

Å, se tiene un incremento no pronunciado de pendiente en comparación con los soportes 

NHC y C.A, este comportamiento sugiere que se tiene un proporción considerable de 

microporos (cerca del 25% de la distribución total). Se aprecia, además, que en el soporte 

NHC la pendiente se incrementa hasta los 100 Å, mostrando ausencia de poros más 

pequeños a esta longitud. 

 

Figura 7.2 Distribución de tamaño de poro para los distintos soportes utilizados 

Así mismo, considerando los resultados obtenidos en HRTEM (apartado 7.1.3), los tamaños 

de partícula son en promedio 105Å para el NHR y 249Å para el NHC. Primeramente, 

comparando el tamaño de poro NHR con el de partícula en la Figura 7.3 (a) realizada a 

escala, se puede observar que un solo poro abarca cerca de la totalidad de la partícula, lo 

cual, es prácticamente imposible, pues este no se detectaría como un poro. En este sentido 

y a manera de ilustración, en la misma figura se muestran cuatro partículas adyacentes, 
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entre ellas la medida de un poro. Tomando en consideración la geometría del sistema, se 

aprecia que el espacio vacío que hay entre las partículas es parecido al tamaño de poro, 

reafirmando lo mencionado anteriormente: el valor observado no es resultado del sistema 

poroso de las partículas, más bien, son los intersticios interparticulares donde se aloja el 

nitrógeno, Figura 7.3 (b). En cuanto a NHC se tiene un caso más extremo, ya que el análisis 

BJH arroja medidas de poro más grandes que la partícula misma, lo cual es provocado por 

el mimo fenómeno ya mencionado. 

 

 

 

(a) 
(b) 

 
Figura 7.3 (a) Comparación entre tamaño de partícula y de poro. (b) Aglomerado de 
partículas esféricas de negro de humo (color blanco) y condensación capilar entre 

partículas (color negro).  
 

En la Figura 7.4 se muestran las isotermas de los catalizadores posteriores a la 

impregnación31,32. En todas ellas es notoria la disminución en la cantidad de nitrógeno 

                                                           
31 En los catalizadores soportados en una base de carbón, la temperatura máxima de secado fue 110°C; según 
W. M. Shaheen durante la descomposición del HMA a esta misma temperatura, se tiene la especie 
(NH4)4Mo5O17.  

 
32 Mo/Al2O3 fue el único catalizador calcinado a 500°C teniendo la especie MoO3. 



 

104 
 

adsorbido, naturalmente provocado por la impregnación de la solución precursora. Pese a 

ello, todas las isotermas mantienen su forma original a excepción de C.A, en donde el punto 

de inflexión B de la isoterma cambió a una presión relativa menor a 0.1, fenómeno 

característico de una saturación rápida de microporos.  

 

Figura 7.4 Isotermas de los distintos soportes impregnados con molibdeno. 

Al observar la distribución de tamaños de poro (BJH) igualmente para el soporte C.A en la 

Figura 7.5, se presenta una moda entre 30-40 Å, menor a la que se tenía previa a la 

impregnación. Esto evidencia que la sal precursora principalmente fue depositada en los 

mesoporos del material. Este fenómeno ocurrió también en el resto de los catalizadores, 

pero más atenuado. 
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Figura 7.5 Distribución de tamaño de poro para los distintos soportes utilizados, 

impregnados con precursor de molibdeno. 

En cuanto al área, presentada en la Figura 7.6 para cada soporte antes y después de la 

impregnación, se puede observar que los negros de humo (NHR y NHC) perdieron 

aproximadamente el 60% de área, siguiendo el C.A con el 23%. Estas pérdidas son 

provocadas por especies voluminosas molibdicas que aún se encuentran sobre el soporte, 

pues como se mencionó con anterioridad, no fueron calcinadas. A diferencia de ellos, la 

alúmina prácticamente no tuvo pedidas en área ya que este soporte fue calcinado. 

 

Figura 7.6 Área obtenida por el método BET, antes y después de la impregnación. 
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7.1.2 Análisis Termogravimétrico de los soportes 
En el análisis termogravimétrico realizado, se generaron distintas curvas para cada uno de 

los soportes utilizados. Su forma está relacionada con el tipo de compuestos que se 

encuentran adsorbidos sobre su superficie. En la Figura 7.8 se presentan los termogramas 

obtenidos para las diferentes muestras. Lo primero que se desorbe es agua, hasta 100 °C. 

Por otra parte, de acuerdo con la recopilación realizada por Figueiredo et al [119] en TPD’s33 

para materiales carbonosos, la descomposición de los distintos grupos funcionales que 

contienen oxigeno varia con la temperatura, en relación a los mostrados en la Figura 7.7. 

Estos a su vez, pueden ser relacionados con las temperaturas y cambios de peso registrados 

por el TGA, brindando cualitativamente una proporción de grupos encontrados en cada 

soporte de base carbonosa. Es importante mencionar que varios compuestos de alto peso 

molecular pueden encontrarse en los mismos rangos de temperatura.  

 

 

Figura 7.7 Grupos superficiales sobre carbón y su descomposición en TPD [119]. 

                                                           
33 Al realizar TPD, los grupos funcionales que contienen oxígeno superficial en materiales de carbono se 
descomponen al ser calentados, liberando CO y CO2 a diferentes temperaturas, las cuales, fueron 
monitoreadas por un espectrómetro de masas. 
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Se puede observar en la Figura 7.8 las curvas de pérdida de peso en función de la 

temperatura de los soportes, además, se muestran los intervalos de temperatura de 

desorción de algunos grupos funcionales marcados en distintos colores34. Se puede apreciar 

en la primera parte de las curvas de los soportes carbonosos un traslape hasta 

aproximadamente los 110°C, indicando la perdida de compuestos volátiles más ligeros que 

el tolueno35 y agua, aproximadamente en las mismas proporciones. Posterior a este punto, 

cada muestra comienza a comportarse de manera distinta, pues hay cambios en las 

pendientes, las cuales, son una medida de la concentración de los grupos funcionales 

adsorbidos. En el intervalo de temperatura (100-250)°C correspondiente a ácidos 

carboxílicos, el NHR tiene la pendiente de mayor longitud y disminuye abruptamente hasta 

alcanzar 89%w remanente (equivalente a perdida en peso del 11%), siendo indicador de 

una mayor concentración de estos grupos; siguiendo el C.A con 95%w y finalmente el NHC 

con 97.5%w.  

Para el NHR, el peso de la muestra continúa disminuyendo sin llegar a ser cero aún a 

temperaturas bastante elevadas (>1000°C), sugiriendo un contenido considerable de 

lactonas, aproximadamente 3%, fenoles, anhídridos carboxílicos y carbonilos, todos ellos 

alrededor del 4%.  

En cuanto a NHC, a temperaturas mayores de 250 °C, se presenta perdida en peso apenas 

perceptible, sugiriendo que cerca de la totalidad de los grupos superficiales son ácidos 

carboxílicos. 

En cambio, el C.A después de 250°C el peso permanece prácticamente constante hasta los 

800°C y después decrece lentamente a aproximadamente el 2%. Este resultado apunta a 

que sobre la superficie se tiene éteres, carbonilos y quinonas con ausencia de lactonas, 

anhídridos carboxílicos y fenoles.  

Finalmente, en lo que respecta a Al2O3, se puede observar una pérdida constante de masa 

hasta aproximadamente 95%w, disminuyendo posteriormente en menor medida hasta 

llegar a 91%w. Dado a que la alúmina es un mineral inorgánico, la perdida se atribuye 

puramente a la deshidroxilación de la superficie y cambio de fase cristalográfica, en donde 

la perdida de OH’s se vuelve más difícil a medida que estos forman parte de la estructura 

interna. 

                                                           
34 Es probable que posterior a la máxima temperatura mostrada en la Figura 7.8, permanezcan algunos grupos 

oxigenados adicionales. 

35 Punto de ebullición de Tolueno 110°C 
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Figura 7.8 TGA para cada uno de los soportes utilizados, se muestran intervalos de 

desorción de grupos funcionales oxigenados. 

 

Al graficar 
−𝑑𝑤

𝑑𝑇
 contra temperatura, se aprecian con mayor facilidad los cambios en peso 

debidos a la descomposición de los diferentes grupos funcionales que se encuentran en el 

soporte. El NHR contiene gran variedad de ellos en todo el intervalo de temperatura, 

contrario a lo que muestra el NHC, donde después de los 130°C los cambios prácticamente 

se acercan a cero. A temperaturas elevadas >780°C, se aprecia un casi imperceptible 

incremento de concentración de carbonilos y quinonas para NHC y C.A, siendo bastante 

más considerable el correspondiente C.A. 
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Figura 7.9 Curvas de –dw/dT versus temperatura durante el análisis termogravimétrico de 

soportes base carbón. 

 

7.1.3 Microscopia de transmisión de alta resolución 
Micrografías de cada catalizador previamente sulfurado se muestran en la Figura 7.10. Las 

que se encuentran en la parte superior de la figura corresponde a negros de humo: del lado 

izquierdo se tiene el catalizador Mo/NHR y lado derecho Mo/NHC. En ambas se pueden 

observar partículas primarias y sus respectivas medidas. Adicionalmente, en la parte 

superior derecha de cada micrografía se observa una fracción de partícula(s), en donde se 

pueden percibir claramente bandas continuas que rodean parcialmente la partícula 

primaria, Figura 7.10 (a) e incluso parte de un agregado, Figura 7.10 (b). Estas bandas al ser 

medidas desde el inicio de una línea oscura o clara hasta el comienzo de otra tienen una 

medida de 0.344nm, distancia que corresponde al espaciado entre capas grafíticas 

turbostráticas. En la Figura 7.10 (c) y (d) se muestran Mo/C.A y Mo/Al2O3, 

característicamente amorfos. 
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(a) (b) 

  
(c) (d) 

Figura 7.10 HRTEM para los distintos catalizadores previamente sulfurados :(a) Mo/NHR 
(b) Mo/NHC (c) Mo/C.A (d) Mo/Al2O3 

 

Por medio de esta misma técnica, se midió la longitud y apilamiento de los cristales MoS2 

de los distintos catalizadores preparados, puesto que es una medida de la dispersión. Una 

vez procesada la información, se obtuvieron los histogramas. En la Figura 7.11 se muestra 

el concerniente al tamaño de cristales MoS2 y en la Figura 7.12 el apilamiento. Se puede 

observar que el Mo/NHR tiene una amplia distribución de 2-9 nm, teniendo una moda entre 

2-3nm, además se encontraron cristales mayores a 9nm, indicando posibles 

aglomeraciones, y consecuentemente, una función hidrogenante afectada (aunque 

también es dependiente de la estructura). 
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El Mo/NHC a diferencia de Mo/NHR, posee una distribución de tamaños de cristal más 

reducida, mayoritariamente entre 1-4 nm. Destaca, que es el único catalizador que posee 

cristales en el rango 0-1 nm y supera por casi el doble al resto en la longitud comprendida 

entre 1-2 nm. Posteriormente se encuentra la moda entre 2-3 nm y comienza a disminuir la 

frecuencia a medida que se incrementa la longitud del cristal, al menos en una cuarta parte 

en comparación con los otros catalizadores en cada intervalo.  

El Mo/C.A posee una moda entre 2-4 nm, sin embargo, también se detectó alta 

concentración de cristales con longitud mayor a 9 nm sugiriendo puntos de aglomeración. 

Respecto a Mo/Al2O3 posee distribución de cristales mayoritariamente comprendida entre 

1-5 nm tamaños comunes para este soporte utilizado. 

 

Figura 7.11 Histograma del tamaño de cristales MoS2. 

 

En lo que respecta al apilamiento (Figura 7.12), el Mo/NHR presenta una y dos capas 

principalmente; cerca del 65% corresponde al de una capa y disminuye aproximadamente 

el 50% en frecuencia a medida que se apila un cristal más. Este comportamiento 

probablemente es causado por la alta concentración y fuerte interacción con los grupos 

superficiales que contienen oxígeno. A diferencia de este, el Mo/NHC es el catalizador que 

presenta mayor apilamiento en multicapas, teniendo un 50% de frecuencia para cristales 

de dos capas y el 30% para los de una sola, completamente contrario al visto en Mo/NHR. 

Es importante recordar que este contiene menor cantidad de grupos funcionales 

oxigenados en comparación con el resto.  
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En cuanto al Mo/C.A, se puede observar que su histograma de apilamiento es similar al de 

Mo/NHR, teniendo mayor relevancia en los cristales de una y dos capas dada la proporción 

que representa. En la muestra Mo/Al2O3, aproximadamente el 85% de los cristales son de 

una sola capa y una pequeña porción de dos, la frecuencia de cristales con más de dos capas 

es despreciable. 

Es importante recalcar que se esperaría que el catalizador Mo/NHR al tener mayor área 

tendría que dispersar mejor los cristales en comparación con el Mo/NHC, sin embargo, 

sucedió totalmente lo contrario. Esto únicamente puede ser explicado por las diferencias 

en la superficie química que posee cada uno. Si la interacción entre los grupos superficiales 

que contienen oxígeno y molibdeno en cristales de una capa es fuerte, se esperarían 

estructuras tipo I de Topsoe [131]. Sin embargo, no se debe olvidar que se tienen soportes 

basados en carbón. 

 

 

Figura 7.12 Histograma de apilamiento de cristales MoS2. 
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Al realizar un análisis en conjunto, estimando los compuestos que permanecen después de 

la sulfuración36 según el análisis termogravimétrico (Tabla 7.1) con la microscopia de 

transmisión de alta resolución, se encuentra lo siguiente: 

Tabla 7.1. Compuestos que permanecen después de la sulfuración (>500°C).  
El signo positivo (+)  indica existencia y el negativo (-) inexistencia. 

 

Grupo funcional NHR NHC C.A 

Acido carboxílico - - - 

Lactona + - - 

Hidróxido fenólico + - - 

Anhídrido carboxílico + - - 

Éter + - - 

Carbonilo + 
+  

(casi imperceptible) 
+ 

Quinonas + 
+ 

(casi imperceptible) 
+ 

  
El NHR contiene cierta cantidad de grupos funcionales oxigenados, entre ellos lactonas, 

fenoles, anhídridos carboxílicos, éteres, carbonilos y quinonas, mientras que el C.A contiene 

carbonilos y quinonas, ambos con frecuencias similares en cristales de una sola capa en 

proporciones elevadas. De aquí se deduce que los compuestos remanentes a temperaturas 

de sulfuración, generan interacciones fuertes con los cristales MoS2 inhibiendo el apilado. 

Es importante recordar que, pudiera ser, este tipo de estructuras sean menos activas que 

las multicapas [131].  

Por otro lado, el Mo/NHC contiene menor cantidad de grupos funcionales en la superficie y 

presenta frecuencias altas de apilamiento. Estas estructuras están posiblemente unidas a 

estructuras de carbón paracristalino que se encuentra expuesto (bordes y plano basal). 

Estos sitios posiblemente proporcionan interacciones débiles y de ahí el multi-apilamiento. 

Se piensa que estas interacciones se dan principalmente en las terminales grafíticas 

turbostráticas con átomos de azufre y con menor frecuencia sobre el plano basal, incluso, 

Zhen-Kun Tang propone que existe el enlace Mo-C que posiblemente podría brindar mayor 

estabilidad. 

Dados los criterios presentados en párrafos anteriores, se sugieren tres sitios de anclaje 

sobre la superficie del soporte base carbón: uno de interacción fuerte, formado a través de 

                                                           
36 Se consideran compuestos que se desorben a temperaturas mayores a la de sulfuración (500°C) para los 
catalizadores base carbón. Además, se omiten grupos funcionales que tienen una pendiente igual a cero en el 
TGA. 
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enlaces de oxígeno, Figura 7.13 (c), otro con una interacción media, unido a átomos de 

azufre en los bordes del cristal formando multicapas (sustituyen a los de oxigeno), Figura 

7.13 (b), ambos unidos covalentemente. Finalmente, un tercer sitio menos frecuente, 

ubicado sobre el plano basal con interacciones débiles del tipo Van der Waals, Figura 7.13 

(a), el cual, probablemente es inestable ya que la fijación del metal es pobre, este podría 

apilarse. 

 

 

 
(a) (b) (c) 

Figura 7.13 Interacción MoS2/Negro de humo (a) débil del tipo de Van der Waals, (b) 
media con formación de enlaces Mo-S y (c) fuerte con formación de enlaces Mo-O. 

 

Vale la pena recordar, que, como parte de los objetivos, se busca tener una alta dispersión 

para que los catalizadores sean activos ante nuestro sistema de reacción, es decir, se deben 

tener cristales de MoS2 de tamaño corto y apilados preferentemente en dos capas (al existir 

mayor número se pierden sitios activos y disminuye la dispersión). Hasta el momento, se 

han obtenido resultados destacados del prototipo Mo/NHC ya que presenta mejor 

dispersión que el catalizador referencia. 

Adicionalmente, se midieron los tamaños de partícula promedio de los negros de humo, 

resultando que las partículas primarias medidas son ligeramente más grandes que las 

indicadas por el fabricante. Los resultados se muestran en la siguiente tabla: 
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Tabla 7.2 Tamaño promedio de partícula de los negros de humo utilizados. 

Tamaño de partícula (nm) 

Soporte NHR NHC 
HRTEM 10.52 24.87 

Fabricante 8 20 

 

El NHC tiene partículas cercanas al doble de tamaño que el NHR, razón por la cual, el 

primero de ellos tiene mayor área superficial con valores más o menos en la misma 

proporción. Probablemente, este sea el motivo de la mayor cantidad y variedad de grupos 

funcionales formados por adsorción, pues como es bien sabido, partículas pequeñas 

presentan mayor energía superficial, además de tener mayor número de defectos en su 

estructura. Por otro lado, como se observó en las distribuciones BJH, apartado 7.1.1, se 

evidencio que NHR poseía micro poros, incrementando aún más esta energía. 

7.1.4 Espectroscopia infrarroja  

En este apartado se presenta la espectroscopia infrarroja realizada a los soportes base 

carbón. Se puede apreciar que la trasmitancia IR es débil porque el material absorbe gran 

parte de la radiación infrarroja incidente, lo que dificulta la obtención de una buena señal. 

Por otro lado, la interpretación del espectro es complicada por el hecho de que cada grupo 

origina diversas bandas en diferentes números de onda y en ocasiones están muy cercanas 

entre sí; por lo tanto, cada banda puede incluir contribuciones de varios grupos (ver 

Apéndice 6), sin embargo, es posible apreciar las señales de algunos grupos característicos, 

algunos más perceptibles que otros. En la Figura 7.14 se presentan los espectros obtenidos 

para cada soporte, las líneas que se encuentran en la parte de abajo en diversos colores, 

muestran el ancho de banda de cada grupo funcional con la finalidad de facilitar la 

visualización. 

En los espectros se pueden apreciar las bandas más intensas señaladas con flechas en la 

parte superior, las cuales, se encuentran en principalmente dos regiones: la primera entre 

1000 y 2000 cm-1, donde se presentan vibraciones relacionadas con grupos funcionales que 

contienen oxígeno, C-O, C=O y C-O-H. La segunda, muy poco perceptible entre los 2500 y 

3500cm-1 caracterizada por poseer bandas relacionadas con el enlace de hidrogeno. 

Cabe señalar, de manera general, que el espectro infrarrojo del NHC tiene bandas con 

menor intensidad, debido a una menor cantidad de compuestos adsorbidos, tal y como se 

observó previamente el análisis TGA, donde además se pudo concluir que la mayor 

proporción de compuestos desorbidos y descompuestos fueron ácidos carboxílicos, de 
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acuerdo al siguiente orden: NHR, C.A y finalmente NHC. De manera similar en los espectros 

infrarrojos, las bandas más intensas coinciden con ácidos carboxílicos (930, 1120-1200, 

1395-1440, 1665-1760, 2500-3300cm-1), y exactamente en el mismo orden de intensidad 

en cuanto a concentración, NHR>C.A > NHC. 

En la región 1550-1750cm-1 se aprecia una de las bandas más intensas, donde coexisten los 

grupos con enlaces C=O, de cetonas, esteres, aldehídos, lactonas y quinonas, sugiriendo la 

presencia de estos grupos. En los soportes NHR y C.A se pueden apreciar bandas adicionales 

y de menor tamaño en 1750-1850cm-1 y 1000-1300cm-1, atribuibles a grupos anhídridos. Es 

importante mencionar que la intensidad de la banda para NHR es mayor que para C.A, 

concordado nuevamente con lo visto en el TGA. 
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Figura 7.14 Espectros infrarrojos de los soportes base carbón. 
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Respecto a compuestos que contienen azufre y nitrógeno37, se muestran bandas que 

posiblemente estén asociadas a estos grupos. Aproximadamente en 1450cm-1, se presenta 

una banda donde coexisten los grupos nitro y el enlace C=C de compuestos aromáticos, 

mientras que las bandas de los grupos que contienen azufre son 1000-1350cm-1 y 600-

700cm-1, que se encuentran igualmente traslapadas, la primera con grupos relacionados 

con oxígeno y la segunda con aromáticos C-H (bending). 

Hasta este punto, se ha recabado información de las distintas técnicas utilizadas para 

caracterizar las partículas catalíticas, por tanto, se tiene una idea general de cómo están 

conformadas. En la Figura 7.15 se presenta una concepción sobre cómo se encuentra la fase 

activa sobre los soportes de negro de humo. Se trató de que las figuras estuviesen a escala, 

y se muestran algunas de las observaciones realizadas: (a) Mo/NHR, principalmente sin 

apilamiento MoS2 (líneas rojas) y con gran cantidad de grupos funcionales oxigenados 

remanentes en la superficie, estos se convirtieron en los sitios de anclaje, (b) partícula 

Mo/NHC con menor cantidad de compuestos adsorbidos y apilamiento doble de sulfuro de 

metal óptimamente dispersado; En (c), se muestra Mo/C.A con un sistema poroso en donde 

se encuentran compuestos oxigenados principalmente, con cristalitos MoS2 no apilados, 

mientras que en (d), se tiene a la alúmina en su sistema poroso y sus característicos 

hidroxilos superficiales. 

 

                                                           
37 Es poco probable que alguna vibración corresponda a estos compuestos, pues como es bien sabido, se 
encuentran en una considerable menor proporción y su intensidad queda totalmente encubierta. 
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(a) (b) 

 
 

 

 

 

(c) (d) 

Figura 7.15 Modelo de partículas catalíticas sintetizadas: (a) Mo/NHR, (b) Mo/NHC, (c) 
Mo/C.A y (d) Mo/Al2O3.  

 

7.2 Procesamiento del crudo KMZ 

Con la finalidad de tener una referencia acerca de las variaciones que se obtuvieron a lo 

lago de cada prueba en el reactor, a continuación se muestra la caracterización realizada al 

crudo Ku Maloob Zaap: 
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Gravedad API: 

10.3° API 

Residuo de carbón Ramsbottom 

14.32% 

Viscosidad (medida a 37.5 °C) 

10 465.1 mP·s 

Peso molecular 

493.03 g/mol 

Destilación simulada 

Fracción Temperaturas 
de corte (°C) 

Rendimiento 
(%) 

Gases <30 0 

Nafta 30-180 4.34 

Turbosina 180-230 4.66 

Kerosinas 230-270 3.66 

Diésel 270-340 7.11 

Gasóleo 
Ligero 

340-450 12.58 

Gasóleo 
Pesado 

450-540 10.99 

Residuo de 
vacío 

>540 56.64 

 

Análisis elemental 

Relación porciento peso Relación atómica 

H/C S/C N/C H/C 

0.133 0.0577 0.0097 1.5842 

 

Maltenos, asfaltenos, carbenos y carboides 

Maltenos 
(%) 

Asfalteno 
(%) 

Carbenos y 
Carboides (%) 

79.11 20.07 0.82 
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7.2.1 Pruebas térmicas 
De acuerdo con lo descrito en el apartado 6.3, primeramente, había que determinar la 

temperatura de reacción y evaluar el efecto puramente térmico, es decir, temperatura 

suficientemente alta para craquear y condensar moléculas. Se realizaron tres pruebas 

térmicas: 370°C, 380°C y 390°C, en donde se determinaron las fracciones masa para cada 

fase (sedimento, líquidos y gas), los resultados se presentan en la Tabla 7.3. 

Tabla 7.3 Rendimientos obtenidos de las distintas fases en reacciones térmicas. 

Temperatura 
de reacción 

(°C) 

Sedimentos 
(%) 

Líquidos 
(%) 

Gases 
(%) 

370 0.00 99.85 0.15 

380 0.00 97.90 2.10 

390 30.21 69.05 0.74 

 

Los resultados en la tabla anterior muestran que a 370 y 380°C no se producen sedimentos, 

indicando que a estas temperaturas no existe una concentración elevada de radicales libres 

que promueva la condensación de aromáticos en forma de sedimentos. Por el contrario, a 

390°C, la producción se incrementó hasta un 30% de la masa total, intensificando 

considerablemente los efectos térmicos. De los resultados obtenidos, se optó por llevar a 

cabo las reacciones catalíticas a 390°C, teniendo como fin hacer evidente la actividad de 

cada catalizador en cuanto a función hidrogenante, que en principio reduciría la producción 

de sedimento. 

7.2.2 Pruebas de actividad catalítica 

7.2.2.1 Reacciones con carga de 1000ppm de Mo 

Una vez establecidas las condiciones de operación (390°C y presión inicial de 1100 psi de 

H2), se agregó al reactor una carga de catalizador igual a 1000ppm de Mo en relación con la 

carga de crudo KMZ, previamente sulfurado. Los resultados que se obtuvieron se muestran 

en la Tabla 7.4. 

Tabla 7.4 Rendimientos obtenidos de las distintas fases en reacciones catalíticas con carga 

de 1000ppm de Mo. 

Catalizador Sedimentos 
(%) 

Líquidos 
(%) 

Gases 
 (%) 

Mo/NHR 18.49 79.51 2.01 

Mo/NHC 0.00 99.60 0.40 

Mo/C.A 22.65 75.75 1.60 

Mo/Al2O3 0.00 98.12 1.88 
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Se puede observar que los catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3 (catalizador de referencia y 

que se sabe es activo) no generaron sedimentos. Esto indica que se están hidrogenando los 

precursores de coque antes que se comience la condensación vía radicales libres. 

Contrario a los resultados esperados, el catalizador Mo/NHR no resulto suficientemente 

activo, presentando una formación de sedimentos del 18.5%. Tomando en cuenta que su 

porosidad es baja para tener problemas considerables de difusión y que el mayor 

porcentaje de cristales están expuestos en la superficie externa en una capa. Su baja 

actividad es atribuida a la alta concentración de grupos superficiales polares (≈17%w). A 

diferencia del catalizador Mo/NHC, las moléculas polares y pesadas en el crudo son tan 

afines al catalizador Mo/NHR que interactúan con demasiada fuerza y terminan 

adsorbiéndose sobre su superficie; entonces actúan como venenos, inhibiendo así la 

función hidrogenante. De cualquier manera, al final la formación de sedimentos paso del 

30 % (efecto térmico) a 18.5%, es decir hubo una mejoría notable. En la Figura 7.16 se ilustra 

lo mencionado, en (a) se presenta la fuerte interacción generada por la alta concentración 

de grupos oxigenados superficiales en Mo/NHR, en (b) se presenta la interacción de 

Mo/NHC, en donde, se genera una menor fuerza de adsorción. Es importante mencionar 

que la figura está realizada a escala, en donde se tiene una molécula de asfalteno de 20nm 

y los tamaños de negro de humo reportados en la Tabla 7.2. 

En cuanto al catalizador Mo/C.A, genero la mayor cantidad de sedimentos, cerca del 23%w. 

Como se vio en el apartado 2.7.1.1.2.2 este soporte está formado por grandes sistemas 

porosos en toda su estructura, su baja actividad se atribuye a los problemas de 

transferencia de masa que las moléculas grandes presentan, seguramente muchas de ellas 

bloqueando la entrada hacia otros sitios activos, ver Figura 4.1. 

Al realizar una comparación entre el catalizador Mo/Al2O3 teniendo un sistema poroso y 

cristales de MoS2 sin apilar, contra el catalizador Mo/NHR con gran parte de los cristales en 

la superficie externa igualmente en capas simples. Se esperaría que en el catalizador 

Mo/NHR al no tener que difundir moléculas para alcanzar el sitio activo alcanzaría mayor 

actividad, por ello es probable que los grupos superficiales sean los responsables de este 

comportamiento. 
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Figura 7.16. Interacción a escala entre partícula catalítica y asfalteno (20nm): (a) Mo/NHR, 

10.5nm y (b) Mo/NHC, 24.8nm. 

 

7.2.2.2 Reacciones con carga de 500 y 100ppm de Mo en catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3 

Una vez evaluada la actividad catalítica para los catalizadores Mo/NHC, Mo/Al2O3 y observar 

su similitud, se llevan a cabo reacciones catalíticas adicionales con una carga menor de 

molibdeno e igual a 500 y 100ppm, a fin de elucidar el catalizador que hidrogena en una 

proporción mayor. A continuación, se presentan los resultados. 
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Tabla 7.5 Rendimientos obtenidos de las distintas fases en reacciones catalíticas con carga 

de 500 y 100ppm de Mo. 

Catalizador Sedimentos 
(%) 

Líquidos 
(%) 

Gases 
 (%) 

500 ppm 

Mo/NHC 8.54 90.13 1.33 

Mo/Al2O3 6.92 91.88 1.19 

100ppm 

Mo/NHC 15.96 82.11 1.93 

Mo/Al2O3 18.38 81.36 0.26 

 

Como era de esperar, a medida que disminuye la carga de molibdeno, se incrementa la 

producción de sedimentos. Es notoria la semejanza de resultados que se obtuvieron para 

cada uno de los catalizadores, siendo las diferencias no mayores al 2%. Dadas las pequeñas 

variaciones que se obtuvieron, no se le puede atribuir estos cambios a uno u a otro 

catalizador ya que este porcentaje de cambio puede caer dentro del error experimental. No 

obstante, a continuación, se caracterizan cada una de las fases que se obtuvieron en cada 

reacción, observando de manera más profunda las diferencias que existen entre ellos.  

7.3 Caracterización del petróleo crudo y sus productos de reacción  

Antes de comenzar con las caracterizaciones de los productos de reacción, es importante 

conocer las propiedades que el crudo KMZ tiene inicialmente. Estas se presentan como 

primer resultado en todas las técnicas realizadas, pues a partir de este, se realizan las 

comparaciones con las distintas reacciones llevadas a cabo.  

7.3.1 Fase gaseosa  

7.3.1.1 Cromatografía de gases  

Los gases que resultaron después de la reacción, son aquellos que se formaron 

mayoritariamente por craqueo térmico, pues como se mostró en el apartado 2.6.1, estas 

reacciones se dan preferentemente vía radicales libres.  

En todos los cromatogramas analizados se identificaron dos compuestos típicos del 

craqueo, representando entre el 93 y 96% de la proporción total de los gases. Estos 

compuestos tienen un tiempo de retención ubicado en 1.724 minutos y corresponde a 

metano y etano, el resto de los compuestos identificados se encuentran en proporciones 

menores al 1%, de entre más de 50 compuestos. Es importante mencionar que la intensidad 

en cada cromatograma nos brinda una medida cualitativa del craqueo térmico que tomo 
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lugar durante la reacción38. En la Figura 7.17 se muestran las intensidades en función de los 

tiempos de retención arrojados por el cromatógrafo.  

En la Figura 7.17 (a) se puede apreciar que en la medida que se opera el reactor a mayor 

temperatura, la intensidad del metano y etano mostrada en el cromatograma se 

incrementa también. Esto es debido al aumento en la concentración de radicales libres, que 

consecuentemente, produce mayor cantidad de gases. 

En la Figura 7.17 (b), se presentan las intensidades que resultaron después de cargar cada 

catalizador en el reactor a 1000ppm de Mo. Curiosamente, se pude observar que ellos 

generaron mayor cantidad de metano y etano que la reacción puramente térmica, de aquí 

se infiere que todos los catalizadores tienen sitios ácidos que incrementan aún más la 

producción de estos compuestos.  

Hay que mencionar, además, que los catalizadores base carbón generan mayor cantidad de 

metano y etano que Mo/Al2O3. En un principio, podría pensarse que es contradictorio ya 

que la alúmina posee mayor cantidad de sitios ácidos; sin embargo, es probable que en los 

catalizadores base carbón, el tiempo que las moléculas permanecen estabilizadas y 

adsorbidas es ligeramente mayor al de Mo/Al2O3, disminuyendo la velocidad de reacción 

por la vía catalítica e incrementando la térmica, aumentando así, en una pequeña porción 

la producción de metano y etano. Esto puede ser corroborado al comparar los conteos del 

metano y etano con la producción de sedimentos: el Mo/C.A con un contenido de 

sedimentos del 22.65%, tiene la mayor producción de metano con unos conteos de 

3.09x106, siguiendo el Mo/NHR con el 18.23% y 2.99x106, indicando que ambos 

catalizadores alcanzaron las máximas concentraciones de radicales libres, veamos por qué. 

El catalizador Mo/C.A posee un sistema poroso que puede ser bloqueado por grandes 

moléculas contenidas en el crudo, disminuyendo reacciones vía catalítica e incrementando 

las térmicas a falta de hidrogeno. Por otro lado, el catalizador Mo/NHR posee la mayor 

cantidad de compuestos superficiales (principalmente grupos oxigenados), que provocan 

que las moléculas contenidas en crudo se adsorban fuertemente sobre la superficie 

catalítica, especialmente las polares. De esta forma, se generan concentraciones mayores 

de metano y etano en la fase gaseosa, no obstante, el catalizador Mo/NHR contiene menor 

cantidad de sedimentos que el Mo/C.A ya que los sitios activos están más expuestos. 

Posteriormente, se encuentra el Mo/NHC con un contenido de sedimentos del 0% y conteos 

de 2.99x106. A diferencia del Mo/NHR, el soporte contiene considerablemente una menor 

concentración de compuestos superficiales e interactúa más débilmente con las moléculas 

                                                           
38 La intensidad mostrada de metano y etano en los cromatogramas es dada preferentemente por vía radicales 
libres, ya que en comparación con craqueo catalítico que se da vía carbocationes, la energía requerida para la 
formación de radicales metilo y etilo, son sustancialmente menores (ver Tabla 2.8). 
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del crudo. De este modo, se incrementan las reacciones vía catalítica, y consecuentemente, 

la disminución del contenido de metano y etano. 

 
(a) (b) 

 
(c) (d) 

Figura 7.17 Cromatogramas (a) Reacciones térmicas (b) Reacciones catalíticas con carga 
de 1000ppm de Mo (c) Mo/NHC con distintas cargas de Mo (d) Mo/Al2O3 con distintas 

cargas de Mo 
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En la Figura 7.17 (c) y (d) se presentan los conteos del catalizador Mo/NHC y Mo/Al2O3 

respectivamente para las distintas cargas utilizadas. Se puede observar de manera general 

una tendencia proporcional no necesariamente lineal: a menor carga de molibdeno, mayor 

es la cantidad de sedimentos y conteos de metano y etano, que provienen del craqueo 

térmico por la disminución de sitios activos. Finalmente, comparando entre ambos 

catalizadores a distintas cargas, se puede observar que los conteos son ligeramente 

mayores para Mo/NHC indicando que posiblemente las moléculas permanecen mayor 

tiempo adsorbidas sobre la superficie catalítica, incrementando el craqueo térmico. 

 

7.3.2 Fase liquida 

Diferentes caracterizaciones de los productos líquidos de reacción fueron llevadas a cabo, 

para un análisis más adecuado, algunos de ellos se presentan en conjunto. 

7.3.2.1 Gravedad API, densidad y viscosidad 

Como se mencionó anteriormente, estos parámetros son los primeros que se miden en la 

industria petrolera ya que está relacionada con otras propiedades fisicoquímicas. Lo 

conveniente es tener valores de gravedad API altos. En las tablas siguientes se presentan 

los resultados obtenidos para el KMZ en reacciones térmicas y catalíticas con distintas 

cargas de Mo. Se puede observar inicialmente en la Tabla 7.6, que el crudo KMZ posee una 

densidad de 1 g/cm3, ubicándolo en la frontera de crudos pesados y extrapesados. 

Adicionalmente, se aprecia que el crudo posee una viscosidad bastante alta, por lo que 

difícilmente fluye a condiciones ambientales. Estos resultados nos hablan de la 

problemática en su procesamiento, por ello, es necesario un proceso de mejoramiento con 

catalizadores altamente activos que maximicen sus rendimientos.  

En la misma tabla es notorio, que a medida que aumenta la temperatura de reacción, la 

gravedad API se incrementa también. Esto a causa del craqueo de moléculas relacionado a 

la generación de radicales. El procesamiento a la temperatura de 390°C alcanzó la gravedad 

API más alta (21.13), valor cercano al típico crudo mediano, además, se disminuyó 

considerablemente la viscosidad. Pero, recordemos que a esta temperatura se perdió 

aproximadamente el 30.22%w en forma de sedimentos.  
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Tabla 7.6. Viscosidad, densidad y gravedad API para el crudo KMZ y reacciones térmicas 

Reacción η (mP·s)  ν (mm2/s)  ρ (g/cm3)  API 

KMZ *10465.10 *10752.20 1.00 10.30 

Térmicas 

370 3679.90 3800.00 0.97 14.62 

380 272.09 288.16 0.94 18.36 

390 28.40 30.63 0.93 21.13 

*Medidas a 37.5°C debido a que la viscosidad es alta y excede los intervalos de medición 

del equipo. 

En la Tabla 7.7, se presentan los resultados obtenidos en las reacciones catalíticas con carga 

de 1000ppm de molibdeno, se puede observar que las gravedades API más altas fueron 

alcanzadas por los catalizadores Mo/NHR y Mo/C.A, acompañado de las viscosidades más 

bajas, sin embargo, son los que producen los más altos contenidos de sedimentos 18.48 y 

22.62% respectivamente.  

En cuanto a los catalizadores que no producen sedimentos, Mo/NHC y Mo/Al2O3, se aprecia 

que sus gravedades API son más bajas y con pequeñas variaciones entre sí. Estas pequeñas 

variaciones son atribuidas a la composición que se genera tras la reacción: altas gravedades 

API están relacionadas con moléculas más pequeñas, que, a su vez, están relacionadas con 

bajas viscosidades. Entonces, al observar las viscosidades de Mo/NHC (57.86 mP·s) y 

Mo/Al2O3 (69.89 mP·s) se percibe una diferencia considerable, por lo que es probable que 

en el sistema catalítico Mo/NHC se craquean moléculas en mayor medida, disminuyendo el 

peso molecular, obtenido con ello una menor viscosidad, y seguramente, una mayor 

proporción de destilados medios y ligeros.  

Tabla 7.7. Viscosidad, densidad y gravedad API para reacciones catalíticas con carga de 

1000ppm de Mo. 

Reacción η (mP·s)  ν (mm2/s)  ρ (g/cm3)  API 

Mo/NHR 21.68 23.57 0.92 22.37 

Mo/NHC 57.86 61.56 0.94 19.06 

Mo/C.A 19.01 20.55 0.93 21.42 

Mo/Al2O3 69.89 74.41 0.94 19.16 

 

En la siguiente tabla se muestran los prototipos más activos hacia hidrogenación (0% de 

sedimentos). Comparando los catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3 con cargas iguales, 

nuevamente se hace presente el fenómeno que se dio en el caso anterior: con pequeñas 

variaciones en gravedad API y una formación similar de sedimentos (no más de 2% de 
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variación, ver apartado 7.2.2), se obtienen viscosidades considerablemente más bajas con 

el catalizador Mo/NHC, corroborando que los productos de reacción que se obtienen son 

craqueados en mayor proporción, evidenciando una función craqueo de mayor poder. Cabe 

mencionar finalmente, que a medida que disminuye la carga de Mo, las diferencias en 

viscosidad entre ambos catalizadores son menores ya que se tiende a una reacción 

puramente térmica. 

Tabla 7.8. Viscosidad, densidad y gravedad API para reacciones catalíticas con carga de 

500 y 100ppm de Mo. 

Reacción η (mP·s)  ν (mm2/s)  ρ (g/cm3)  API 

Catalíticas 500 ppm 

Mo/NHC 37.58 40.36 0.93 20.47 

Mo/Al2O3 46.22 49.85 0.93 21.11 

Catalíticas 100 ppm 

Mo/NHC 21.07 22.96 0.92 22.71 

Mo/Al2O3 26.52 28.76 0.92 21.94 

 

7.3.2.2 Peso molecular y residuo carbón Ramsbotton 

Con estas pruebas realizadas se obtuvo información importante: por un lado, el peso 

molecular nos brindó una medida del craqueo que tomo lugar durante las reacciones 

térmicas y catalíticas. Por otro lado, el residuo de carbón nos dio una idea del contenido 

aromático presentes en las muestras. En la Tabla 7.9 se muestran los resultados para el 

crudo KMZ y las reacciones térmicas. Como se puede observar, el KMZ tiene un peso 

molecular promedio de 493 g/mol y 14.32% de residuo de carbón, siendo evidentemente 

estos valores, los más grandes obtenidos para ambas pruebas. 

Existen dos cambios destacables para ser analizados en las reacciones térmicas: entre los 

370 y 380°C se observa que el residuo de carbón se incrementa y el peso molecular 

disminuye, señal del craqueo de las moléculas vía radicales libres; al mismo tiempo 

formando precursores de coque como olefinas y aromáticos sin llegar a condensarse. Al ser 

sometidos a 550°C (temperatura de la prueba Ramsbotton), estos precursores se 

condensan generando mayor cantidad de residuo de carbón. Por lo que al operar el reactor 

a 390°C e incrementar la velocidad de reacción, estos precursores precipitan y forman 

sedimentos. 

El otro cambio se da entre los 380 y 390°C, donde existe una abrupta disminución de peso 

molecular y residuo de carbón, esto fue provocado por la precipitación de los compuestos 

aromáticos más pesados, formando posteriormente sedimentos (30.22%w). De esta forma, 
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en la fase liquida permanecieron mayoritariamente compuestos parafínicos, notorio en el 

resultado residuo de carbón y peso molecular. Entonces, se podría esperar de manera 

general, que en reacciones térmicas o catalíticas en donde se obtienen sedimentos, se 

tendrán mayores contenidos de compuestos ligeros parafínicos en su fase liquida, esto 

acompañado de una disminución en su peso molecular. 

Tabla 7.9 Pesos moleculares y %residuos de carbón. 

Reacción            PM (g/mol) % de residuo 
de carbón 

% 
Sedimentos 

KMZ 493.03 14.32 N.A 

Térmicas 

370 338.24 14.13 0 

380 222.51 15.92 0 

390 193.03 9.57 30.22 

Catalíticas 1000ppm 

Mo/NHR 254.26 9.26 18.49 

Mo/NHC 276.43  12.69 0.00 

Mo/C.A 220.91 9.97 22.65 

Mo/Al2O3 315.00 12.91  0.00 

Catalíticas 500ppm 

Mo/NHC 248.17 11.12 8.54 

Mo/Al2O3 287.98 13.33 6.92 

Catalíticas 100ppm 

Mo/NHC 264.38 9.79 15.96 

Mo/Al2O3 271.96 10.79 18.38 

 

Respecto a las reacciones catalíticas de Mo/NHC y Mo/Al3O3 (1000, 500, 100ppm) y 

considerando que se formaron cantidades similares de sedimentos, se puede observar en 

todos los casos que el Mo/NHC tiene menores pesos moleculares, siendo indicador que se 

están craqueando más moléculas grandes con este catalizador. Esta idea se soporta al aludir 

los resultados obtenidos en dos pruebas previas: cromatografía de gases y viscosidad. Por 

un lado, en cromatografía de gases se tiene una mayor producción de metano y etano en 

comparación con Mo/Al3O3, por otro lado, las viscosidades que se obtuvieron con el 

catalizador Mo/NHC son en todos los casos menores que las de Mo/Al3O3, por lo que se 

puede argumentar con seguridad que está llevando a cabo este fenómeno; pero el 

catalizador está actuando para inhibir en cierta etapa a los radicales libres. 

En cuanto a los residuos de carbón obtenidos con este mismo catalizador Mo/NHC, se 

aprecia que son menores en todas las pruebas, evidenciando que se está teniendo una 

mayor hidrogenación de compuestos aromáticos.  
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De los resultados obtenidos hasta este punto, se puede constatar que en el catalizador 

Mo/NHC las moléculas se craquean en mayor proporción (pesos moleculares más bajos). 

Así mismo y a pesar de estar craqueando, se tiene un menor contenido aromático (menor 

residuo de carbón), indicando que existe una eficiente hidrogenación de precursores de 

coque, tales como olefinas y aromáticos antes de convertirse en carbón.  

7.3.2.2 Destilación simulada 

A través de esta técnica se simula destilación atmosférica, la cual, mediante los intervalos 

de cada fracción presentados en el apartado (6.4.2.4), nos brinda la distribución de 

productos que tomo lugar durante la reacción. En la Figura 7.18 se presentan las curvas de 

destilación para los productos hidrotratados con cargas de 1000ppm de Mo y las 

temperaturas de cada corte. Como análisis preliminar, se puede apreciar que entre menor 

pendiente tenga la curva a temperaturas bajas, mayor es el rendimiento de productos de 

alto valor agregado. 

 

Figura 7.18. Curvas de destilación simulada para el crudo KMZ y sus productos de reacción 

con cargas de 1000ppm de Mo. 

Basándose en los rendimientos obtenidos en el reactor, las temperaturas de corte y la 

destilación simulada, se construyen el balance global mostrado en la Tabla 7.10. En esta, se 

muestran las tres fases y los porcentajes en masa que se generó cada reacción térmica y 

catalítica.  
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Fracción Temperaturas 
de corte  

KMZ 370 380 390 Mo/NHR Mo/NHC1000 

Gases <30 0.00 0.15 2.10 0.74 2.01 0.40 

Nafta 30-180 4.34 8.10 8.10 12.48 13.73 12.99 

Turbosina 180-230 4.66 5.35 6.03 6.72 7.34 7.59 

Kerosinas 230-270 3.66 5.12 5.57 5.97 6.76 7.00 

Diésel 270-340 7.11 10.21 10.99 10.47 11.75 13.19 

Gasóleo Ligero 340-450 12.58 16.51 17.07 13.70 14.97 20.21 

Gasóleo 
Pesado 

450-540 10.99 12.07 11.73 6.57 7.62 12.62 

Residuo de 
vacío 

>540 56.64 42.49 38.40 13.13 17.33 25.99 

Sedimentos   0.00 0.00 0.00 30.21 18.49 0.00 

 

Fracción Temperaturas 
de corte  

Mo/C.A Mo/Al2O3,1000 Mo/NHC500 Mo/Al2O3,500 Mo/NHC100 Mo/Al2O3,100 

Gases <30 1.60 1.88 1.33 1.19 1.93 0.26 

Nafta 30-180 10.48 9.77 12.59 11.21 12.87 11.86 

Turbosina 180-230 6.81 6.89 7.75 6.69 7.78 7.13 

Kerosinas 230-270 6.22 6.63 7.18 6.17 7.00 6.50 

Diésel 270-340 11.29 12.54 13.89 11.84 12.61 11.85 

Gasóleo Ligero 340-450 15.05 18.83 19.74 17.51 17.08 16.38 

Gasóleo 
Pesado 

450-540 8.58 11.84 10.24 10.87 8.39 8.55 

Residuo de 
vacío 

>540 17.33 31.62 18.74 27.60 16.37 19.09 

Sedimentos   22.65 0.00 8.54 6.92 15.96 18.38 

 

Tabla 7.10. Balance global porcentual de las fases obtenidas. 
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Posteriormente, se generó la distribución general de productos. En estos se comparan en 

porciento masa los cortes iniciales obtenidos del crudo KMZ con los cortes que se 

obtuvieron durante las distintas reacciones llevadas a cabo. En las abscisas se tienen las 

temperaturas de las fracciones destiladas y en las ordenadas el porcentaje en masa que fue 

ganado o perdido según sea el caso, siendo el origen el rendimiento para el crudo KMZ, es 

decir, nuestro punto de comparación. Es importante mencionar que, para los cálculos 

realizados, se asumieron dos características importantes. La primera es que el crudo KMZ 

se encuentra totalmente en fase liquida por lo que sedimentos y gases, serán siempre 

positivos. La segunda es que los sedimentos obtenidos en el reactor se consideran como 

solidos irrecuperables de los que no se extraen productos adicionales. Es decir, se están 

subestimando los rendimientos líquidos. En cuanto al análisis gráfico se refiere, las 

columnas positivas indican porcentaje de ganancia y las negativas porcentaje de 

desaparición, o dicho de otra manera, conversión del corte para formar otra fracción. Por 

ello, es conveniente tener valores positivos altos en cortes ligeros y valores bajos (o 

negativos) en cortes pesados. 

7.3.2.2.1 Reacciones térmicas 

En la Figura 7.19 se presenta los resultados obtenidos para la destilación simulada en 

reacciones puramente térmicas. Se puede apreciar que, para la reacción térmica a 390°C 

(en comparación) con temperaturas más bajas, se tiene una conversión muy alta de residuo 

de vacío y otra considerablemente más pequeña para gasóleo pesado. Además, se mejora 

la producción de keroseno, turbosina y principalmente naftas, así como, la formación de 

gasóleo ligero en muy pequeñas cantidades. Sin embargo, dado que se presentan 

reacciones vía radicales libres, se forman grandes cantidades de sedimentos. Así, en cuanto 

al rendimiento líquido, el craqueo térmico no es la mejor opción. En las reacciones a 370 y 

380°C no hay formación de sedimentos, por la que la desaparición de residuo de vacío se 

distribuye preferentemente en gasóleos ligeros, diésel y naftas. 

 



 

134 
 

 

Figura 7.19. Distribución global de fracciones liquidas para reacciones térmicas. 

7.3.2.2.2 Reacciones catalíticas con carga 1000 ppm de Mo 

En la Figura 7.20 se presentan los principales cortes en función de los catalizadores con una 

carga de 1000 ppm de Mo. Se puede observar que después de la reacción térmica a 390°C, 

el catalizador Mo/NHR fue el que convirtió en mayor proporción el residuo de vacío y 

gasóleo pesado. Otra diferencia es que se reducen los sedimentos en una tercera parte 

aproximadamente. Esto se atribuye, en primer lugar, a que el catalizador es hidrogenante 

por naturaleza y disminuye la presencia de radicales libres en el medio. 

Por otra parte, surge la pregunta de porque se obtienen menores rendimientos de 

productos líquidos con el Mo/NHR respecto al Mo/NHC. Esto pudiera explicarse por la gran 

cantidad de grupos polares en su superficie, donde preferentemente se dirija hacia los 

compuestos pesados y polares del crudo, tales como, resinas y asfaltenos. No obstante, la 

afinidad entre ambos es tan alta que permanecen adsorbidos, provocando hasta cierto 

punto un envenenamiento, lo cual tiene como consecuencia un incremento en la 

concentración de radicales libres que resultan en una alta generación de sedimentos. Por 

otro lado, parte de los sitios aun activos promueven la hidrodesintegración generando 

grandes cantidades de naftas (máximo generador) y en menor proporción diésel kerosinas 

y turbosina. 
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Figura 7.20 Distribución global de fracciones liquidas para reacciones catalíticas con carga 

de 1000ppm de Mo.  

En el catalizador Mo/NHC hay varios resultados destacados que mencionar: Se puede 

apreciar que la conversión de residuos de vacío es la tercera más alta de las reacciones 

catalíticas; sin embargo, a diferencia de ellos, este catalizador no genero sedimentos. Esto 

indica, que los productos hidrodesintegrados se dividieron entre los distintos cortes, se 

puede apreciar que la parte proporcional más grande fue dirigida hacia naftas, incluso con 

valores superiores a los de la propia reacción térmica a 390°C (≈5%). Se observa además 

que fue uno de los dos catalizadores que género gasóleo pesado y grandes cantidades de 

gasóleo ligero y diésel provenientes de moléculas pesadas.  

Para explicar su alta actividad, hay que aludir a dos resultados obtenidos previamente: En 

HRTEM se evidenció que este catalizador tiene los cristales de MoS2 mejor dispersados, es 

decir, con longitudes bastante pequeñas y apiladas preferentemente, lo que provoca un 

incremento de sitios activos y por tanto actividad. Por otro lado, en el IR y TGA, se observó 

que la concentración de grupos superficiales es considerablemente menor que la del NHR. 

Entonces, con los cristales MoS2 bien dispersos en la partícula catalítica y cierta afinidad 

hacia moléculas polares en el crudo (sin llegar a tener la fuerza que en el caso del catalizador 

NHR) se genera una interacción, ni muy fuerte para que los compuestos permanezcan 

adsorbidos, ni muy débil para no interactuar, probablemente generando una “selectividad” 
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hacia moléculas polares de alto peso molecular. Por lo tanto, al craquear enlaces y generar 

radicales en cortes pesados, hay hidrogeno disponible proveído por el catalizador, que 

inhibe las reacciones de condensación y las dirige hacia cortes más ligeros. 

Otro factor que puede tener influencia y que no fue incluido en esta investigación es el nivel 

de agregación. Considerando la información del fabricante en cuanto a esta propiedad, el 

NHR tiene baja estructura y el NHC alta estructura. Puede que este efecto repercuta en los 

resultados, pues el NHR al encontrarse en forma de partículas primarias y con tamaños del 

orden de nanómetros (≈10), se genera una gran energía superficial y consecuentemente 

interacciones fuertes. Por el contrario, el NHC con mayor tamaño (≈25nm) y con alta 

estructura disminuye su energía superficial y con esto la fuerza de la interacción. 

Respecto al catalizador Mo/C.A, en general se obtuvieron rendimientos bajos para los 

cortes de mayor valor agregado. La disminución de la cantidad de residuo de vacío y gasóleo 

pesado fue alta, pero gran parte de esta conversión se condenso para formar sedimentos. 

Como se mencionó en apartados anteriores, este fenómeno puede explicarse con el 

taponamiento de poros causado por moléculas voluminosas, bloqueando los sitios activos 

(ver Figura 4.1) y tendiendo a ser una reacción puramente térmica.  

Finalmente, tenemos el catalizador referencia Mo/Al2O3, tampoco formo sedimentos, no 

obstante, presento una distribución de productos de menor calidad en comparación con 

Mo/NHC. Se pueden apreciar altos contenidos de destilados medios, diésel y gasóleo ligero 

principalmente. Esto causado porque, en comparación con el Mo/NHC, las reacciones que 

están ocurriendo están en proceso y todavía no se ha alcanzado la producción de cortes 

más ligeros (nafta, turbosina y kerosina), ya que como se puede ver, los rendimientos de 

estos últimos cortes son bajos. Este es el motivo por el cual, la viscosidad y peso molecular 

previamente vistos en apartados 7.3.2.1 y 7.3.2.2, en son mayores. 

En cuanto a la producción de naftas, fue el catalizador con menor rendimiento, siendo 

aproximadamente el 25% menor en comparación con Mo/NHC. Es probable que a razón de 

que también es un sistema poroso, la velocidad de reacción global sea vea disminuida 

provocada por la difusión de moléculas voluminosas.  

7.3.2.2.3 Reacciones catalíticas de Mo/NHC con carga 1000, 500 y 100 ppm de Mo 

Hasta este punto se han analizado los distintos catalizadores utilizados con una carga de Mo 

de 1000ppm. A continuación, se analizan los prototipos con mayor rendimiento líquido: 

Mo/NHC y Mo/Al2O3, con cargas de 500 y 100ppm con la finalidad de profundizar en el 

desempeño catalítico. En la Figura 7.21 se muestra los catalizadores de Mo/NHC, es notorio 

que, al aumentar la carga de Mo, disminuye la conversión de residuo de vacío, pues se 

promueve la trasferencia de hidrogeno para producir moléculas más estables, 
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disminuyendo así, la concentración de radicales libres que son los responsables de condesar 

moléculas en grandes agregados y formar sedimentos. Esta es la razón por la que 

preferentemente se forman destilados más ligeros.  

Se observa que en todos los catalizadores (1000, 500 y 100ppm de Mo) se producen 

compuestos ligeros en mayor proporción que la reacción puramente térmica, sugiriendo 

que existen sitios ácidos en la superficie catalítica. Curiosamente, se aprecia que la 

producción de nafta, turbosina, kerosina, diésel y en menor medida el gasóleo ligero, se 

producen en proporciones muy similares. Este resultado sugiere que la producción de estos 

cortes es independiente a la carga catalítica, es decir, los sitios activos disponibles para 

hidrogenar exceden a los requeridos para convertir las moléculas presentes en el crudo, 

indicando, además, que no se están perdiendo sitios activos en grandes proporciones. Es 

por ello que se obtienen rendimientos similares, esto se atribuye a la dispersión en la 

superficie del catalizador. Adicionalmente se puede decir que la producción de estos cortes 

a diferentes cargas de Mo es semejante, ya que seguramente se da en el mismo tipo de 

moléculas. Este efecto soporta al mencionado anteriormente: se posee “selectividad” hacia 

moléculas de altos pesos moleculares y polares. 

Por otro lado, la diferencia de rendimientos hacia cortes pesados podría deberse a que a 

medida que transcurre el tiempo, permanecen moléculas más pesadas y con velocidades 

de reacción más bajas39, es aquí donde la caga de molibdeno comienza a ser importante, 

pues al tener velocidades de reacción más bajas, los sitios activos disponibles son menores, 

por lo que al disminuir la concentración de estos sitios (en nuestro caso 500 y 100ppm de 

Mo), las reacciones vía radicales libres comenzaran a predominar, generando así 

sedimentos.  

                                                           
39 Primeramente, se craquean cadenas laterales de moléculas pesadas de resinas o asfaltenos, se convierten 
a anillos condensados, carbenos, carboides y finalmente coque. 
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Figura 7.21 Distribución global de fracciones liquidas para reacciones catalíticas Mo/NHC 

con cargas de 1000, 500 y 100ppm de Mo. 
 
 

7.3.2.2.4 Reacciones catalíticas de Mo/Al2O3 con carga 1000, 500 y 100 ppm de Mo 

En la Figura 7.22 se presenta el catalizador referencia con las distintas cargas utilizadas, al 

igual que en el Mo/NHC se sigue la misma tendencia, al aumentar la carga de Mo, disminuye 

la conversión de residuo de vacío. Podemos observar que esta conversión de residuos de 

vacío se dirige preferentemente a naftas y se produce en mayor proporción a medida que 

disminuye la carga de molibdeno, esto provocado por incremento en la concentración de 

radicales libres que craquean moléculas, desencadenando, además, la condensación 

aromáticos y formación de sedimentos. 
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Figura 7.22 Distribución global de fracciones liquidas para reacciones catalíticas Mo/Al2O3 

con cargas de 1000, 500 y 100ppm de Mo 

 

7.3.2.2.5 Comparación de los catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3  

Finalmente, al realizar la comparación de rendimientos entre estos dos catalizadores 

Mo/NHC y Mo/Al2O3 a las distintas cargas de Mo (1000, 500 y 100ppm) Figura 7.23, se 

observa que la producción en todos los cortes a lo largo de la destilación atmosférica fue 

mayor en el Mo/NHC, acompañado de una considerable mayor conversión de residuo de 

vacío, que se distribuye mayoritariamente en naftas. Se aprecia que Mo/NHC y Mo/Al2O3 

con carga de Mo de 1000ppm son los únicos catalizadores que produjeron gasóleo pesado 

(provenientes de resido de vacío), siendo cerca del doble para el catalizador Mo/NHC. Esta 

es una evidencia de que la función hidrogenante y función craqueo es mayor en este 

catalizador. Además, se aprecia, que los rendimientos de cada corte en ambos catalizadores 

se asemejan a medida que se disminuye la carga de Mo, debido a que se tiende a una 

reacción puramente térmica.  

Hablando de manera general, se pudo observar que, en todos los gráficos presentados en 

este apartado, se obtuvieron cantidades considerables de destilados medios, 

principalmente de diésel y gasóleo ligero. Esto es provocado por la hidrodesintegración de 
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cortes más pesados40: el craqueo de moléculas con cadenas largas tienen velocidad de 

reacción más grandes, a medida que procede el craqueo, esta velocidad de reacción es más 

lenta, razón por la cual, se forman cantidades considerables de diésel y gasóleo ligero (ver 

Figura 7.24). Entonces, la producción de cortes ligeros (naftas, turbosinas y kerosinas) en 

catalizadores que no generaron sedimentos, muestra la capacidad hidrogenante al 

momento de craquear moléculas, siendo más alta la correspondiente a Mo/NHC. 

 

Figura 7.24 Formación de destilados medios. 

 

                                                           
40 El crecimiento de moléculas ligeras es termodinámicamente limitado. 
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Figura 7.23. Distribución global de fracciones líquidas para reacciones catalíticas Mo/NHC y Mo/Al2O3 con cargas de 1000, 500 y 

100ppm de Mo.
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7.3.2.2.6 Conversión de crudo 

A partir de los rendimientos de cada fracción se obtuvo una medida de la conversión41 

(porque esta expresada en peso), considerando a la alimentación original al crudo KMZ. En 

la Tabla 7.11 se presentan los resultados obtenidos. Es notorio el incremento en la 

conversión a medida que la temperatura se incrementa, incluso se puede apreciar su 

comportamiento exponencial a causa del incremento de los coeficientes cinéticos, este 

comportamiento es independiente del tipo de reacción porque todo coeficiente cinético 

sigue la ecuación de Arrhenius. 

 

Tabla 7.11. Conversiones de las reacciones térmicas y catalíticas llevadas a cabo 

Reacción Conversión 
(%) 

Térmicas 370 14.16 

380 18.25 

390 47.94 
Catalíticas 1000 

ppm 
Mo/NHR 42.69 

Mo/NHC 30.65 
Mo/C.A 41.73 

Mo/Al2O3, 25.02 

Catalíticas 500 
ppm 

Mo/NHC 38.66 
Mo/Al2O3, 29.18 

Catalíticas 
 100 ppm 

Mo/NHC 42.88 
Mo/Al2O3, 37.55 

 

En el Apartado 2.4, se hizo mención de que los procesos térmicos alcanzan altas 

conversiones globales; pero, con una pobre distribución de productos líquidos, generando 

principalmente coque. En los procesos catalíticos, si bien la conversión global es menor; se 

tiene la ventaja de que los cortes obtenidos, poseen un mayor valor agregado. Claramente 

se aprecia este efecto en los resultados obtenidos (ver Figura 7.25), siendo la reacción a 

390°C la más alta en conversión y el mayor generador de sedimentos, siguiendo Mo/NHR y 

Mo/C.A que por razones ya mencionadas, reaccionan en mayor medida por esta vía. Por 

otro lado, los catalizadores Mo/NHC y Mo/Al2O3 que obtuvieron fracciones con mayor valor 

agregado, son los que menor conversión alcanzaron. Podemos considerar entonces, este 

punto de vista: cuando se tienen reacciones que ocurren por radicales libres, no se tiene 

control de las posibles reacciones que están ocurriendo. Se podría pensar que, en presencia 

                                                           
41 La conversiones fueron calculadas respecto a la desaparición de compuestos (residuo de vacío y gas oleo 
pesado). 
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de catalizadores de hidrogenación, disminuye la concentración de radicales libres y 

entonces el medio reaccionante tiene “mayor estabilidad” y se evitan las reacciones en 

cadena causadas por los radicales. Esto puede ser observado de mejor manera en los 

catalizadores con distintas cargas, pues si disminuyen, se incrementa la conversión vía 

radicales, formándose más sedimentos. 

 

Figura 7.25. Relación entre conversión global y formación de sedimentos. 

Se puede decir finalmente, que la conversión de Mo/NHC es notablemente mayor que la 

correspondiente a Mo/Al2O3: ≈6% para cargas de 1000ppm, ≈9% para cargas de 500ppm y 

≈5% para cargas de 100ppm. Aunado a esto, como se vio en el apartado anterior, se tiene 

una mejor distribución de productos de alto valor, revelando nuevamente una mejor 

función hidrogenante y función craqueo. 

7.3.2.3 Análisis elemental 

En el análisis elemental realizado a fracciones liquidas, se determinaron los porcentajes en 

peso de nitrógeno, hidrogeno, azufre y carbono. Con la finalidad de verificar el grado de 

aromaticidad y por tanto el grado de hidrogenación que tomo lugar con cada catalizador, 

se convirtió la relación en peso H/C a relación atómica, en donde a menores valores, indica 

mayor aromaticidad. En las siguientes tablas se presentan las relaciones en base a carbón. 
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Tabla 7.12. Relaciones H/C, S/C y N/C en reacciones térmicas 

Reacciones  Relaciones en porciento peso Relación 
atómica 

H/C S/C N/C H/C 

KMZ 0.1330 0.0577 0.0097 1.5842 

370 0.1250 0.0454 0.0092 1.4889 

380 0.1225 0.0420 0.0087 1.4592 

390 0.1253 0.0410 0.0072 1.4924 

 

Se aprecia que a medida que se incrementa la temperatura de reacción, la relación H/C 

disminuye, esto provocado por la deshidrogenación de las moléculas para formar olefinas 

o aromáticos. Así mismo, se observa una disminución en el contenido de azufre y nitrógeno, 

probablemente por la ruptura de enlaces alifáticos que contienen estos heteroátomos. 

Tabla 7.13. Relaciones H/C, S/C y N/C en reacciones catalíticas con carga de 1000ppm de 

Mo 

Reacciones  Relaciones en porciento peso Relación 
atómica 

H/C S/C N/C H/C 

KMZ 0.1330 0.0577 0.0097 1.5842 

Mo/NHR 0.1294 0.0383 0.0063 1.5423 

Mo/C.A 0.1240 0.0468 0.0055 1.4769 

Mo/NHC 0.1256 0.0415 0.0039 1.4970 

Mo/Al2O3 0.1222 0.0423 0.0041 1.4565 

 

Respecto a los catalizadores con carga de 1000ppm se observa que el Mo/NHR es el que 

tiene la relación atómica H/C más alta, seguida de Mo/NHC, lo cual concuerda con el orden 

de compuestos ligeros obtenidos en el análisis TGA; posteriormente Mo/C.A y finalmente 

Mo/Al2O3. Los catalizadores Mo/NHR y Mo/C.A generaron sedimentos, por lo que gran 

parte de los anillos aromáticos condensados fueron retirados, incrementando con esto la 

relación atómica H/C. A pesar de ello, el catalizador Mo/NHC obtuvo relaciones atómicas 

H/C bastante cercanas, incluso superior a la de Mo/C.A sugiriendo una hidrogenación más 

eficiente respecto al resto de los catalizadores. Finalmente se tiene el catalizador Mo/Al2O3, 

con la menor relación, esto sin generar sedimentos. 

En cuanto a las relaciones S/C y N/C, se puede observar una disminución en todos los 

catalizadores, con diferencias en el contenido final de cada heteroátomo provocado por la 

naturaleza de cada catalizador. Se puede observar que el Mo/NHC convirtió en mayor 
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proporción el nitrógeno y azufre que el Mo/Al2O3. Este fenómeno podría deberse a que el 

catalizador Mo/NHC tiene los sitios activos más expuestos y no resulta influenciada la 

velocidad de reacción por la difusión dentro de la partícula, además que se dirige 

preferentemente hacia la fase asfaltenica, en donde se encuentra la mayor concentración 

de estos compuestos, Figura 7.26 (a). A diferencia de este, el Mo/Al2O3 se encuentra 

distribuido uniformemente en todo el seno del fluido, donde es menos probable de 

encontrar heteroátomos, para mejor entendimiento ver Figura 7.26 (b). 

 

 
 

(a) (b) 
 

 
Figura 7.26 Conversión de heteroátomos con catalizadores de distinta naturaleza: (a) 

catalizador preferentemente en moléculas polares, (b) Catalizador distribuido 
uniformemente en todo el seno del fluido. 

 
En la Tabla 7.14, se puede observar la misma tendencia que en caso de 1000ppm, en ambas 

cargas el catalizador Mo/NHC tiene una relación atómica H/C considerablemente más 

grande que el catalizador Mo/Al2O3. Por otro lado, a menores cargas, el catalizador Mo/NHC 

remueve mayor cantidad de azufre y nitrógeno. 
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Tabla 7.14. Relaciones H/C, S/C y N/C en reacciones catalíticas con carga de 500 y 100ppm 

de Mo. 

Reacciones  Relaciones en porciento peso Relación 
atómica 

H/C S/C N/C H/C 

Mo/NHC500 0.1251 0.0429 0.0057 1.4909 

Mo/Al2O3,500 0.1155 0.0487 0.0064 1.3763 

Mo/NHC100 0.1127 0.0471 0.0060 1.3425 

Mo/Al2O3,100 0.1072 0.0502 0.0071 1.2770 

 

Como es bien sabido, la conversión HDS y HDN depende en gran medida de la dispersión 

del sulfuro de metal en microporos y mesoporos. Con los resultados observados 

anteriormente, se muestra que las partículas de negro de humo son capaces de dispersar 

el sulfuro de metal tan bien como en catalizadores convencionales como lo es la alúmina, 

mejorando incluso, la conversión de heteroátomos. 

7.3.2.4 Determinación de carbenos, carboides y asfaltenos 

En este apartado se presentan los resultados de las pruebas de determinación de insolubles 

en heptano y contenido de asfaltenos, tanto para la fase liquida, como para los sedimentos. 

Brindando información importante acerca de los principales constituyentes del crudo KMZ: 

maltenos, asfaltenos, carbenos y carboides, caracterizados por causar problemas durante 

el proceso. Además, nos permitió conocer las trasformaciones que se llevaron a cabo al 

someterlos a reacciones químicas en presencia de los distintos catalizadores preparados, 

de modo que fue posible evaluar su actividad. 

7.3.2.4.1 Efecto térmico 

En la Tabla 7.15 se muestran algunos constituyentes del crudo tras las reacciones químicas, 

se puede apreciar inicialmente que el crudo KMZ no contiene carbenos ni carboides, sin 

embargo, tiene gran cantidad de sus precursores, cerca del 20% de asfaltenos. 

De manera general, se puede observar una disminución en el contenido de asfaltenos al 

incrementar la temperatura, en donde a 370 y 380°C se comienzan a hacer presentes los 

efectos de los radicales: se incrementan las concentraciones de maltenos, carbenos y 

carboides como consecuencia de la conversión de asfaltenos, esto sin llegar a sedimentar. 

En los 390°C la concentración de radicales es tan grande que se pierde la estabilidad coloidal 

y terminan por sedimentar. Se puede observar en este punto, que la conversión del 

asfalteno es alta, acompañado de una alta producción de carbenos y carboides. 
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Tabla 7.15. Balance global de maltenos, asfaltenos, carbenos y carboides obtenidos en las 

reacciones térmicas. 

Contenidos totales (%) 

Reacción Maltenos Asfalteno Carbenos y  
carboides 

Gases Conversión 
de asfalteno 

Reacciones térmicas 

KMZ 79.11 20.07 0.82 0.00 0.00 

370 82.87 15.27 1.71 0.15 23.89 

380 81.44 11.85 4.60 2.10 40.95 

390 78.66 8.66 11.94 0.74 56.86 

 

7.3.2.4.2 Efecto del catalizador 

En lo que respecta a las reacciones catalíticas, se obtuvieron resultados importantes que 

destacar, pues se corrobora la hipótesis mencionada en apartados anteriores: 

“selectividad”. En la Tabla 7.16, se puede apreciar que la conversión de asfaltenos alcanzada 

por el catalizador Mo/NHC es máxima en comparación con el resto, incluyendo las 

reacciones térmicas, de menor carga de Mo y referencia, teniendo todos ellos en promedio 

una conversión del 52.37%, lo que hace al catalizador Mo/NHC aproximadamente 20% más 

activo. Los productos convertidos por este catalizador Mo/NHC no formaron grandes 

cantidades de carbenos ni carboides (solo 1% más que el crudo KMZ), los asfaltenos en 

cambio se distribuyeron en cortes más ligeros preferentemente naftas, alcanzando un 

contenido de maltenos superior al 91%, en concordancia con la destilación simulada. 

El catalizador Mo/NHR también alcanzo una alta conversión de asfalteno, reafirmando el 

mismo fenómeno de “selectividad” que en el caso anterior, a diferencia que este, a causa 

de su alta concentración de grupos superficiales polares e interacción con relativa más 

fuerza, posiblemente provoca una adsorción fuerte, causando una disminución en la 

velocidad de reacción en hidrogenación. Simultáneamente, otras moléculas igualmente de 

alto peso molecular reaccionan vía térmica, y dado que no tienen un sitio de hidrogenación 

disponible, se tiene como consecuencia una alta producción de carbenos, carboides y de 

compuestos ligeros. 
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Tabla 7.16. Balance global de maltenos, asfaltenos, carbenos y carboides obtenidos en las 

reacciones catalíticas con 1000ppm de Mo. 

Contenidos totales (%) 

Reacción Maltenos Asfalteno Carbenos y  
carboides 

Gases Conversión 
de asfalteno 

Reacciones catalíticas 1000ppm 

Mo/NHR 81.88 7.70 8.42 2.01 61.64 

Mo/NHC 91.67 6.04 1.89 0.40 69.88 

Mo/C.A 80.11 9.29 9.01 1.60 53.71 

Mo/Al2O3 86.61 9.11 2.41 1.88 54.62 

 

Como hemos visto, los catalizadores soportados en negro de humo no solo son selectivos 

hacia asfaltenos, además promueven su conversión probablemente mediante algunos sitios 

ácidos u radicales adicionales proveídos por la partícula de carbón, pues como se puede 

notar en la Tabla 7.16, las conversiones son mayores en ambos que en la reacción térmica 

390°C y Al2O3 con sus sitios ácidos42 de mayor fuerza. Se debe recordar que la producción 

de metano y etano fue mayor en Mo/negro de humo que la alúmina y por otro lado en 

destilación simulada, donde se obtuvo mayor producción de ligeros, entonces, se puede 

confirmar que hay un mayor hidrocraqueo en general. 

Por otro lado, el catalizador Mo/C.A alcanza una conversión de asfalteno similar al Mo/Al2O3 

(≈54%), con la diferencia que en este se produjeron bastante más carbenos y carboides 

posiblemente por la pérdida de sitios metálicos a causa de su bloqueo. La mayor proporción 

del asfalteno convertido con el catalizador Mo/Al2O3 fue preferente hacia maltenos. 

7.3.2.4.3 Efecto de la carga de molibdeno 

Se puede apreciar en la Tabla 7.17, de manera general, que los catalizadores con menor 

carga de Mo obtienen proporciones más altas de carbenos y carboides, siendo evidencia de 

la disminución en los sitios de hidrogenación. Con la disminución de la carga a 500ppm, se 

aprecia que la conversión de Mo/NHC alcanzo el 57% con el 87% de maltenos, resultando 

un mejor desempeño que el catalizador Mo/Al2O3 con la misma carga, e incluso superior al 

resto de los catalizadores con 1000ppm de Mo (ver Tabla 7.16). A cargas de 100ppm, el 

catalizado Mo/NHC tiene un desempeño similar al Mo/Al2O3 con 500ppm de Mo, 

acompañado de una conversión superior. 

 

                                                           
42 La máxima conversión de asfalteno es alcanzada por el catalizador con mayor número de sitios ácidos que 
promuevan el craqueo, esto a la misma temperatura de reacción. 
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Tabla 7.17. Balance global de maltenos, asfaltenos, carbenos y carboides obtenidos en las 

reacciones catalíticas a distintas cargas de Mo. 

Contenidos totales (%) 

Reacción Maltenos Asfalteno Carbenos y  
carboides 

Gases Conversión 
de asfalteno 

Reacciones catalíticas 500ppm 

Mo/NHC 87.13 8.58 2.95 1.33 57.22 

Mo/Al2O3 80.04 10.84 7.93 1.19 45.99 

Reacciones catalíticas 100ppm 

Mo/NHC 80.32 10.08 7.67 1.93 49.79 

Mo/Al2O3 81.65 12.21 5.88 0.26 39.13 

 

De lo mencionado en los párrafos anteriores, es notorio que la conversión del asfalteno y 

sus productos de reacción son una medida del grado de interacción que existe entre el 

catalizador y moléculas pesadas en del crudo. Considerando que tienen preferentemente 

dos rutas de reacción, tal y como se ilustra en la Figura 7.27: por un lado, vía catalítica 

promoviendo hidrogenación de compuestos tras el craqueo y la otra, vía radicales para 

condensarse en anillos aromáticos formando carbenos y carboides (sin interacción con el 

catalizador). Entonces, ahora es posible definir formalmente la “selectividad” de acuerdo 

con la siguiente relación43:  

 

𝑟𝑀

𝑟𝐶
=

𝑑𝐶𝑀

𝑑𝑡
𝑑𝐶𝐶

𝑑𝑡

=
𝑑𝐶𝑀

𝑑𝐶𝐶
=

𝑀

𝐶
 

                                                           
43 Se considera que todos los maltenos formados provienen de asfaltenos, y estos a su vez se convirtieron a 

gases, a pesar de poder formar gases directamente por la ruptura de cadenas laterales del asfalteno. 
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 Figura 7.27 Rutas de reacción para el asfalteno. 

Se puede considerar a los maltenos (M) como una corriente susceptible de procesamiento; 

en cambio los carbenos y carboides (C) como precursores de coque. Por lo que altas 

conversiones de asfalteno y altos valores en la relación M/C nos habla de un íntimo y 

eficiente contacto entre asfalteno y catalizador. En la Figura 7.28 se presentan las 

conversiones y selectividades para cada catalizador. 

 

Figura 7.28 Conversiones de asfalteno y selectividades (M/C) de los catalizadores 

preparados. 
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Se puede observar en el grafico la reacción puramente térmica a 390°C como punto de 

referencia, esta tiene una alta conversión de asfalteno comparada con los distintos 

catalizadores. Aplicando la definición de selectividad propuesta, se tiene un valor muy 

cercano a cero pero negativo en selectividad. La razón de este valor, es que desaparecieron 

maltenos y se convirtieron en gases mediante reacciones puramente térmicas, produciendo 

grandes cantidades de carbenos y carboides. 

En caso contrario se tiene el catalizador Mo/NHC, el cual es el que alcanza apreciablemente 

una mayor conversión de asfalteno, siendo el más selectivo en la relación (M/C). Estas 

particularidades son factor para que este catalizador no genere sedimentos, una posible 

explicación a este fenómeno se da a continuación: la velocidad a la que se están 

convirtiendo los asfaltenos es relativamente rápida en comparación con los maltenos, en 

especial las resinas como responsables de la estabilidad coloidal en crudos. En caso 

contrario, causaría precipitación y posterior formación de sedimentos debido a sistema 

adverso e incompatibilidad44. Todo esto parece confirmar que la conversión y selectividad 

observada es debida a las propiedades texturales, grupos superficiales quimisorbidos y 

dispersión de sitios activos que posee el catalizador Mo/NHC. 

El segundo prototipo con alta conversión de asfalteno y selectividad es el catalizador 

Mo/Al2O3, pero en menor proporción en comparación con Mo/NHC, aproximadamente 15% 

en conversión y 0.1 en selectividad, ver Figura 7.28. En cuanto a los catalizadores con 

menores cargas de molibdeno, se observa la misma tendencia de manera general, pero con 

una disminución en conversión y selectividad, siendo medianas en 500ppm de Mo y 

abruptas con 100, principalmente con el catalizador referencia. En general, es notorio que 

con el catalizador Mo/NHC se obtiene en la totalidad de reacciones un mejor desempeño. 

Respecto a los catalizadores Mo/NHR y Mo/C.A, alcanzan conversiones de asfalteno 

medianamente altas, con selectividades pobres y consecuentemente grandes cantidades 

de carbenos y carboides. La pobre actividad catalítica de Mo/NHR se debe a adsorción 

fuerte de compuestos superficiales y reacciones vía radicales libres, incluso, probablemente 

se incorpore a la estructura de anillos condensados de asfaltenos, carbenos y carboides, 

mientras que en el catalizador Mo/C.A la estructura porosa seguramente permanece 

bloqueada. 

7.3.2.4.4 Asfaltenos, carbenos, carboides en líquidos y sedimentos 

Finalmente, en la Figura 7.29 se muestra la fase donde se encuentran los asfaltenos, 

carbenos y carboides. Se puede apreciar que la mayor proporción de asfaltenos se 

encuentran en la fase liquida para todos los catalizadores que produjeron sedimentos, por 

                                                           
44 Para que se mantenga una estabilidad en crudos, debe de existir en todo momento mayor cantidad de 
resinas que de asfaltenos, y preferentemente menor cantidad de saturados ligeros. 
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otro lado, la mayor proporción de carbenos y carboides se encuentran en los sedimentos. 

Esto nos prueba que los asfaltenos son moléculas determinantes, que de acuerdo al 

catalizador45 utilizado, pueden craquearse e hidrogenarse para formar moléculas ligeras, o 

bien, se condensan para formar carbenos y carboides, que difícilmente se desintegraran en 

moléculas simples en cualquier proceso posterior. 

 

  
(a) Asfaltenos (b) Carbenos y carboides 

 
Figura 7.29 Contenido de asfaltenos, carbenos y carboides en líquidos y sedimentos. 

 

  

                                                           
45 En el sistema estudiado, la única variable fue el catalizador. 
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8. Conclusiones 
Una vez realizado el análisis de resultados se puede concluir lo siguiente: 

8.1 En cuanto a catalizadores 

• Como fue evidenciado en IR y TGA se tienen mayoritariamente compuestos 

oxigenados adsorbidos sobre las superficies carbonosas: ácidos carboxílicos, 

lactonas, hidróxido fenólico, anhídrido carboxílico, éter, carbonilo y quinonas, 

variando de acuerdo a la Tabla 8.1. 

• La dispersión del metal activo sobre soportes a base de carbón, depende de la 

naturaleza química de la superficie y la concentración de grupos oxigenados 

quimisorbidos (en nuestro sistema), ya que a pesar de que NHR tiene mayor área, 

dispersa menos el sulfuro metálico que NHC.  

• El catalizador Mo/NHC alcanzó la mayor dispersión del sulfuro metálico que el resto 

de los catalizadores (cristalitos de dos capas y longitudes cortas), incluso, más que 

la de  Mo/Al2O3, el cual, fue utilizado como referencia. 

• En este trabajo se puede notar la relevancia que tienen las propiedades texturales y 

químicas del soporte: por un lado, el carbón activado al no poseer poros grandes, 

impide el acceso a moléculas de alto peso molecular y consecuentemente resultan 

bloqueados; por otro lado, de acuerdo a las diferencias en la superficie química en 

los negros de humo, la actividad catalítica cambia notablemente. 

• Se debe tener una concentración óptima de compuestos quimisorbidos sobre la 

superficie de negro de humo: ni muy fuerte para que los compuestos del crudo 

permanezcan adsorbidos, ni muy débil para no interactuar. 

• Recalcando lo anteriormente expresado, cuatro características convierte a Mo/NHC 

en un catalizador activo: no es un sistema poroso, posee gran área específica (297.10 

m2/g), tiene cierta afinidad con moléculas de alto peso molecular en el crudo y es 

selectivo hacia la conversión de asfaltenos. 

 

Tabla 8.1 Características finales de catalizadores 1000 ppm. 

Soporte Selectividad Conversión de 
asfalteno (%) 

Grupos funcionales encontrados Sistema 
poroso 

Mo/NHR 0.27 61.64 Lactonas, hidróxido fenólico, anhídrido 
carboxílico, éter, carbonilo, quinonas 

No 

Mo/C.A 0.11 53.71 Carbonilos y quinonas Si 

Mo/NHC 0.92 69.88 Carbonilo y quinonas (casi 
imperceptibles) 

No 

Mo/Al2O3 0.83 54.62 Hidroxilos Si 
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8.2 En cuanto a hidroprocesamiento 

• La temperatura de formación de sedimentos fue 390°C, en donde se alcanza la más 

alta conversión global en comparación con el resto de las reacciones realizadas; 

pero, con una pobre distribución de productos líquidos, generando principalmente 

coque.  

• Los asfaltenos son moléculas que determinan el comportamiento del crudo: se 

pueden craquear e hidrogenar para formar moléculas ligeras, o bien, condensarse 

para formar carbenos y carboides. Además, se encuentran principalmente en fase 

liquida, a diferencia de carbenos y carboides que se encuentran principalmente en 

sedimentos. 

• Como se evidencio en destilación simulada a distintas cargas de catalizador 

Mo/NHC, la mayor proporción de cristales de MoS2 se encuentran en la superficie 

externa del negro de humo, donde las moléculas grandes no tienen problema para 

difundirse y encontrar sitios activos, generando una disminución en la 

concentración de precursores de coque. 

• En las pruebas de viscosidad, peso molecular, gravedad API y destilación simulada, 

se muestra que en el catalizador Mo/NHC, las moléculas se craquean en mayor 

proporción. Así mismo y a pesar de estar craqueando, se tiene una menor 

aromaticidad (menor residuo de carbón y mayor relación atómica H/C), indicando 

que existe una rápida hidrogenación de precursores de coque, tales como olefinas y 

aromáticos. 

• Los asfaltenos convertidos por el catalizador Mo/NHC no formaron grandes 

cantidades de carbenos ni carboides (solo 1% más que el inicial de crudo KMZ), en 

cambio fueron distribuidos en cortes más ligeros preferentemente naftas, como lo 

evidencio la destilación simulada, alcanzando un contenido de maltenos superior al 

91%, demostrando una mayor función hidrogenante. 

• Los catalizadores soportados en negros de humo tienen propiedades selectivas 

hacia moléculas polares de alto peso molecular, ya que alcanzaron mayores 

conversiones de asfalteno que el catalizador convencional Mo/Al2O3 y C.A (altas 

conversiones y altos valores en la relación M/C nos habla de un íntimo y eficiente 

contacto entre asfalteno y catalizador, ver Tabla 8.1). 

• El catalizado Mo/NHC tiene una mayor función hidrogenante y función craqueo, 

consiguiendo un catalizador bifuncional que genera una rápida hidrogenación de 

asfaltenos y moléculas pesadas durante el craqueo y, a menor velocidad los 

maltenos (principalmente las resinas). De lo contario la estabilidad coloidal se 

rompería generando sedimentos, lo cual no ocurrió con carga de 1000 ppm de Mo. 

• El contenido final de compuestos con azufre y nitrógeno fue menor en el catalizador 

Mo/NHC, demostrando que la partícula de negro de humo dispersa el sulfuro de 

metal tan bien como en soportes convencionales como la alúmina. Es importante 

recordar que estas reacciones son dependientes de la dispersión del sulfuro de 

metal en microporos y mesoporos. 
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• Como se pudo observar, la factibilidad del uso de catalizadores soportados en negro 

de humo para hidrodesintegración catalítica es evidente, ya que además de tener 

propiedades que favorecen la conversión hacia destilados de alto valor agregado, 

tiene un costo inferior al de la alúmina46. En la Tabla 8.2 se muestran los 

rendimientos finales del catalizador más activo y selectivo Mo/NHC comparado con 

el crudo KMZ. 

 

Tabla 8.2. Rendimientos finales del catalizador más activo Mo/NHC. 

Fracción Temperaturas 

de corte (°C) 

Rendimiento (%) 

KMZ Mo/NHC 1000ppm 

Gases <30 0 0.4 

Nafta 30-180 4.34 12.99 

Turbosina 180-230 4.66 7.59 

Kerosinas 230-270 3.66 7 

Diésel 270-340 7.11 13.19 

Gasóleo 
Ligero 

340-450 12.58 20.21 

Gasóleo 
Pesado 

450-540 10.99 12.62 

Residuo 
de vacío 

>540 56.64 25.99 

Sedimento 0 0 

 

  

                                                           
46 Comparacion entre los costos de alúmina activada con los de negro de humo de dos diferentes proveedores 
(todos los costos mas IVA): 
Alúmina activada: Alcotrade S.A de C.V → 6.90 dll/kg, Carmen química → 8 dll/kg. 
Negro de Humo: Abaquim S.A de C.V  → 52 $/kg, Trade chemicals & products →38 $/kg. 
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9. Apéndices  

Apéndice 1. Cálculo de volumen de poro 

Para el cálculo del volumen de impregnación se realizó un promedio aritmético de diez 

determinaciones de acuerdo a la siguiente ecuación: 

𝑥̅ = ∑ 𝑥𝑖

10

𝑖=1

 

Los resultados a lo que se llegaron fueron: 

Soporte NHR NHC C.A Al2O3 
Volumen de poro 
(mL/g) 

1.3578 3.7715 1.3096 0.8376 

 

  



 

157 
 

Apéndice 2. Cálculo de concentraciones en soluciones precursoras 

En este apartado se presenta el cálculo de la carga de (𝑁𝐻4)6𝑀𝑜7𝑂24 ∗ 4𝐻2𝑂 necesaria 

para preparar la solución precursora que se impregna sobre la superficie del soporte Raven 

(negro de humo). El resto de las soluciones precursoras, fueron calculadas de la misma 

manera. 

 

Suponiendo una mono capa teórica: 

2.8
á𝑡𝑜𝑚𝑜𝑠 𝑀𝑜

𝑛𝑚2 
 

 

2.8
á𝑡𝑜𝑚𝑜 𝑀𝑜

𝑛𝑚2 𝑁𝐻𝑅
∗

1 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜

6.022 ∗ 1023 á𝑡𝑜𝑚𝑜 𝑀𝑜
(

1 𝑛𝑚

10−9𝑚
)

2

∗
1 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜𝑂3

1 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜
∗

1 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

7 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜𝑂3
= 

 

6.6423 ∗ 10−7
𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
 

 

Previamente obtenida el área superficial por el método BET y preparando 3g de catalizador 

NHR: 

557.1148
𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅

𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
∗ 3 𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅 = 1671.3444 𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅 

 

Obteniendo la cantidad de HMA a impregnar: 

 

6.6423 ∗ 10−7
𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
∗ 1671.344 𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅 = 1.1102 ∗ 10−3 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴  

 

1.1102 ∗ 10−3 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴 ∗
1235.86 𝑔 𝐻𝑀𝐴

1 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴
= 1.3720 𝑔 𝐻𝑀𝐴  
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Por otro lado, el promedio de volumen de poro fue (ver Apéndice 1): 

1.3578
𝑚𝐿

𝑔 𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
 

1.3578
𝑚𝐿

𝑔 𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
∗ 3 𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅 ∗

1 𝐿

1000𝑚𝐿
= 4.0734 ∗ 10−3 𝐿 

La concentración de la solución a preparar es: 

𝑀 =
1.1102 ∗ 10−3 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

4.0734 ∗ 10−3 𝐿
= 0.2725 

𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

𝐿
 

Utilizando un matraz aforado de 5mL: 

0.2725 
𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴

𝐿
∗ 0.005 𝐿 ∗

1235.86 𝑔 𝐻𝑀𝐴

1 𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑀𝐴
= 1.6842 𝑔 𝐻𝑀𝐴 

De la solución preparada con concentración de  0.2725M, se toma una alícuota de 4.0734mL 

y se impregna 3g de soporte.  
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Apéndice 3. Cálculo de carga de catalizador en el reactor 

En cada reacción catalítica realizada, se cargaron en el reactor 200mL de crudo KMZ (199.58 

g), conjuntamente con catalizador previamente sulfurado. A continuación, se presenta el 

cálculo para una carga de catalizador de 1000 ppm de Mo, en relación a la carga de crudo: 

1000 
𝑚𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜

𝐾𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜
∗

10−3 𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜

1 𝑚𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜
∗ 0.1996 𝐾𝑔 𝑑𝑒 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜 = 0.1996 𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜 

 

2.8
á𝑡𝑜𝑚𝑜 𝑀𝑜

𝑛𝑚2 𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
∗

1 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜

6.022 ∗ 1023 á𝑡𝑜𝑚𝑜 𝑀𝑜
(

1 𝑛𝑚

10−9𝑚
)

2

∗
95.94 𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜

1 𝑚𝑜𝑙 𝑀𝑜
=  

 

4.4608 ∗ 10−4
𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜

𝑚2 𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
∗ 557.1148

𝑚2  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅

𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
= 0.2485

𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜

𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅
 

 

0.1996 𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜 ∗
𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅

0.2485 𝑔 𝑑𝑒 𝑀𝑜
= 0.8032 𝑔  𝑑𝑒 𝑁𝐻𝑅 

Del mismo modo fueron calculadas las cargas de los distintos catalizadores en función de 

su área superficial.  
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Apéndice 4. Curva de calibración de TGA 

El analizador termogravimétrico fue calibrado mediante el método de Zhang [120] y 

aplicado por A. Vila [117], bajo la atmosfera inerte provocada por un flujo constante de 

nitrógeno a razón de 100mL/min, con la finalidad de evitar cualquier tipo de reacción de 

combustión u oxidación. Dado el cambio de presión de vapor causado por el flujo de 

nitrógeno, se obtuvieron puntos de ebullición menores a los reales, por lo que se realizó un 

ajuste estadístico a este cambio (curva de calibración), mediante una correlación lineal 

entre la temperatura marcada por el TGA y la temperatura real de ebullición de compuestos 

testigo de distintos pesos moleculares, entre los que se utilizaron fueron: 

 

Tabla A4. Temperaturas reales de ebullición y las registradas por el TGA. 

Compuesto Treal (°C) TTGA (°C) 

Naftaleno 218 128.77 
Floureno 298 189.68 

Carbazol 355 258.2 

4,6 DMDBT 365 213.56 
Pireno 393 261.64 

1,3,5 trifenilbenceno 460 321.19 
n-hexatriacontano 499 333.22 

n-tetracontano 522 361.35 

 

En donde al realizar el ajuste estadístico entre ambas temperaturas se obtuvo un 

coeficiente de correlación de 0.9652 y la siguiente expresión: 

 

𝑇𝑅𝑒𝑎𝑙 = 1.2795(𝑇𝑇𝐺𝐴) + 58.064 
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Figura A4. Temperatura real de ebullición vs Temperaturas medida por el TGA. 
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Apéndice 5. Curvas de destilación: TGA vs TBP  

Dentro de la comunidad científica, no se ha aceptado del todo el uso de un TGA para la 

obtención de curvas de destilación. Para comparar nuestros resultados con respecto a otros 

reportados, en este apartado se realiza la comparación de la curva de destilación (TBP) 

obtenida de la base de datos del sofware “Aspen Hysys V8.8” para el crudo Ku-Maloob-Zaap 

en el año 2007 y el TGA que se utilizó para realizar las pruebas de destilación simulada. A 

continuación, se muestran las curvas obtenidas. Conviene remarcar que los datos son de 

2007 y entonces se esperaría un KMZ ligeramente más pesado en la actualidad. 

 

 

Figura A5. Comparación entre curvas de destilación TGA y TBP. 

Se puede observar al inicio de las curvas, una diferencia aproximada de 2.28% para 

fracciones destiladas a una temperatura menor a 100°C, siendo este error el más 

representativo. A medida que se incrementa el punto de ebullición, la diferencia entre 

ambas curvas comienza a decrecer hasta quedar traslapadas completamente. Pese a estas 

pequeñas diferencias (error máximo de 2.28%) que pueden ser provocadas por la 

anisotropía de los pozos y el tiempo, las curvas muestran gran semejanza. De esta manera 

es posible demostrar, que la destilación simulada obtenida por TGA representa bien una 

TBP. 
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Apéndice 6. Bandas de absorción IR 

A continuación, se reportan las bandas de absorción IR de los principales grupos funcionales 

encontrados en materiales carbonosos de acuerdo con la bibliografía [119,122]. 

 Región de banda (cm-1) 

Grupo funcional 600 - 1000 1000 - 1500 1500 - 2050 2050 - 3700 

Éter 

C-O (stretching)   1100     

C-O aromático 
(stretching) 

  1250     

C-O (stretching) 
cíclico 

  1000-1300     

Alcohol 
C-O (stretching)   1049-1276     

O-H (stretching)       3600-3640 

Fenoles 
C-OH (stretching)   1000-1220     

O-H (stretching)       3550-3500 

Aromáticos C=C (stretching)     1450-1600   

 C-H (stretching)    3150-3050 

 
C-H (blending out 

of plane) 
900-690    

Quinonas 
C=O (stretching)     1550-1680   

OH (stretching)       3500 

Ácidos 
Carboxílicos 

C-O (Stretching))   1120-1200     

C=O (stretching)     1665-1760   

O-H (stretching)       2500-3300 

C-O-H (blending 
on the plane) 

  1395-1440     

C-O-H (blending 
out of plane) 

930       

Lactonas 
C=O(stretching)     1675-1790   

C-O (stretching)   1160-1370     

Anhídrido  
C=O (stretching)     1740-1880   

C-O (stretching)   980-1300     

Aldehídos 

C=O (stretching) 
Aromáticos 

    1680-1720   

C=O (stretching) 
alifáticos 

    1720-1740   

C-H (stretching)       2700-2900 

Cetonas 

C=O (stretching) 
aromático 

    1680-1700   

C=O (stretching) 
alifáticos 

    1700-1730   

Esteres 
C=O (stretching) 

alifático 
    1730-1750   
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 C-O (stretching) 
alifático 

  1300-1100     

C=O (stretching) 
aromático 

    1730-1705   

C-O (stretching) 
aromático 

  1310-1250     

Compuestos 
azufrados 

C-S (stretching) 700-600    

S-H (stretching)    2500 

SO2 (asymetric 
stretching) 

 1390-1290   

SO2 (symetric 
stretching) 

 1190-1120   

S=O (stretching)  1060-1020   

Aminas 

N-H (stretching)    3335 

N-CH2 

(stretching) 
   2780 

NH2 (scissoring) 
N-H (bending) 

  1615  

C-N (Stretching) 
aromatico 

 1360-1250   

C-N (Stretching) 
alifatico 

 1220-1020   

NH2 (wagging 
and twisting) 

850-750    

N-H (wagging) 715    

Amidas 

NH2 (stretching 
asymetric) 

   3360-3340 

N-H (stretching) 
secundaria 

   3300-3250 

N-H2 (stretching) 
primaria 

   3190-3170 

C=O (stretching) 
primaria 

  1680-1660  

C=O (stretching) 
secundaria 

  1680-1640  

NH2 (bending) 
primaria 

  1650-1620  

N-H bending 
secundaria 
C-N stretching 

  1560-1530  

N-H (wagging) 750-650    

Nitro R-NO2 
(asymmetric) 

 1350-1500   
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