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Resumen 

 

 El petróleo pesado está jugando un papel importante en el mercado mundial de la 

energía. Debido a su alto contenido de impurezas, requieren tecnologías avanzadas para su 

producción y refinación. Los catalizadores soportados existentes, con un tamaño de partícula 

macroscópico, sufren una grave desactivación en el hidroprocesamiento convencional de 

fracciones de petróleo pesado. 

 

 Se requieren catalizadores más eficientes para el mejoramiento del petróleo pesado. 

Los catalizadores metálicos dispersos en suspensión son una tecnología alternativa para el 

hidroprocesamiento de petróleo pesado. Su reducido tamaño de partícula puede penetrar en la 

intrincada red de moléculas pesadas para aumentar la producción de fracciones más limpias y 

de menor peso molecular. Además, las nanopartículas dispersas en suspensión tienen una mayor 

actividad catalítica que resulta de un área de superficie mayor, lo que lleva a un mayor número 

de sitios activos sin restricciones de porosidad. 

 

 Esta investigación comprendió la síntesis de catalizadores monometálicos de níquel 

(Ni) y molibdeno (Mo), así como también bimetálicos de NiMo, mediante el método de 

reducción química, se usó borohidruro de sodio (NaBH4) como agente reductor, todos ellos en 

suspensión de polietilenglicol. 

 

 Los catalizadores sintetizados fueron caracterizados por medio de las técnicas: 

Dispersión de Luz Dinámica (DLS), Microscopía Electrónica de Barrido (SEM), Microscopia 

Electrónica de Transmisión (TEM), con el objetivo de conocer su morfología y tamaño, por 

medio de Difracción de Rayos X (DRX) se conocieron las fases presentes en cada uno de los 

catalizadores.   

 

Se realizaron pruebas de reacción sin catalizar, a presiones de 80 y 100 kg/cm2, en un 

rango de temperaturas de 310 a 370 °C, para encontrar las condiciones óptimas de reacción, 

posteriormente se probaron todos los catalizadores sintetizados con la finalidad de encontrar el 

más activo.  
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Los catalizadores que mostraron mejor desempeño en las pruebas de hidrotratamiento 

de crudo pesado fueron los monometálicos de níquel y molibdeno, ambos presentaron 

rendimientos muy similares, logrando disminuir la cantidad de asfaltenos de 23.3 a 9.1% (60% 

de conversión) en peso, aumentaron la gravedad API de 12.8 a 24.94, así como también lograron 

disminuir la viscosidad (a 27 °C) de 13,315 a  412 cP, también se logró disminuir la cantidad de 

compuestos azufrados de 5.7 a 2.98% en peso (47.7% de conversión),todos estos resultados 

fueron obtenidos a una presión de 1000 kg/cm2, 350 °C y 4 horas de reacción, utilizando una 

concentración de catalizador de 500 ppm. 

 

Se analizaron los catalizadores usados en reacción mediante análisis de DRX, se 

identificaron fases sulfuradas en las nanopartículas metálicas, lo que confirmó que los 

catalizadores se activaron in situ durante la reacción de hidrotratamiento, debido al alto 

contenido de azufre del petróleo pesado que se utilizó (alrededor de 5.7 % en peso) y a las 

condiciones a las cuales se realizaron las pruebas catalíticas. 

 

Como siguiente fase del proyecto, se estimaron los parámetros cinéticos de la reacción 

de hidrotratamiento de crudo pesado con base en el modelo cinético con mayor ajuste a los datos 

experimentales obtenidos de los propuestos teóricamente, siguiendo la metodología propuesta 

por trabajos de investigación previos.  

 

Por último, se realizó un estudio de difusividad con el objetivo de analizar el 

comportamiento de los catalizadores en el crudo pesado. 

 

 

 

 



1 
 

1. Introducción 
 

 Se espera que la demanda mundial de petróleo aumente en más del 40% para 2025.[1] 

La sociedad global necesita combustible para la calefacción, la cocina y el transporte. Además, 

las industrias químicas del mundo dependen principalmente de los hidrocarburos como materia 

prima principal. Por lo tanto, la demanda siempre está aumentando rápidamente como resultado 

del crecimiento de la población a una tasa de crecimiento anual promedio del 1.2%,[2] la 

industrialización y las economías en desarrollo. A medida que el crudo ligero convencional del 

mundo se acerca a su punto máximo, la explotación de vastos depósitos de petróleo pesado y 

extrapesado sigue siendo una de las opciones de mitigación para compensar el aumento de la 

demanda.[3] 

 

 La Agencia Internacional de Energía (IEA por sus siglas en ingles), estima que la 

reserva mundial de crudo pesado, extrapesado y arenas bituminosas (es decir, petróleo no 

convencional) es de aproximadamente 9 billones de barriles, con reservas importantes en 

Canadá y Venezuela.[1] Esta cantidad podría llenar la brecha entre la oferta y la demanda 

mundial de energía en el futuro. El petróleo pesado, el petróleo extrapesado y el bitumen 

representan aproximadamente el 70% de los recursos petroleros totales del mundo, de 

aproximadamente 12-16 billones de barriles. A este respecto, la reserva de recursos petrolíferos 

no convencionales supera la de la reserva convencional de petróleo crudo ligero, que es de 

aproximadamente 1.02 billones de barriles.[4] Por lo tanto, los aceites no convencionales podrían 

satisfacer las necesidades energéticas globales durante las próximas cinco décadas. La 

distribución global de petróleo no convencional según lo estimado se presenta en la Figura 1.1. 

 

 Si bien Canadá y Venezuela cuentan con industrias de extracción y mejora, otras 

naciones han hecho muy poco para explotar los recursos petroleros no convencionales. Por 

ejemplo, en África, hay grandes yacimientos de crudo pesado y extrapesado en Egipto, Nigeria, 

Angola, etc., pero no hay planes firmes ni tecnología para extraerlos en este momento.[6] Los 

principales obstáculos son cuestiones tales como las emisiones de gases de efecto invernadero 

en la producción, el costo del mejoramiento del crudo pesado por refinación es el doble que el 

del petróleo crudo convencional, los desafíos técnicos asociados con el transporte, y su 



2 
 

extracción son intensivos en energía y capital. Además, el valor de mercado del petróleo no 

convencional es bajo en comparación con el petróleo ligero. 

 

 

Figura 1.1 Distribución de petróleo pesado en el mundo [5]. 

  

En México, de acuerdo con reportes de PEMEX, la producción ha descendido debido al 

agotamiento natural de los yacimientos. En toda la historia se han descubierto en México más 

de 90,000 millones de barriles de petróleo crudo equivalente, de los cuales ya se han producido 

más de 48,000, es decir, más de la mitad. La otra parte, no producida aún, se encuentra 

concentrado en un 43 % en campos que se encuentran en franca etapa de declinación; el 40% 

en el proyecto aceite terciario del golfo (Chicontepec) y solamente el 17 % en Ku-Maloob-Zaap, 

Crudo Ligero Marino, e Ixtal-Manik. Lo anterior evidencia que una alta proporción, 83 por 

ciento de las reservas actuales, presentan un nivel de complejidad para su extracción muy 

superior a la que prevaleció durante las últimas tres décadas, ya sea por las condiciones 

geológicas de los yacimientos o por la necesidad de implantar procesos de recuperación 

secundaria y/o mejorada.[7]  

 

 Por otro lado, el crudo pesado y extrapesado se caracterizan por su alta viscosidad (es 

decir, resistencia al flujo), alta densidad/baja gravedad API, altos asfáltenos y heteroátomo 

contenido, que es la razón del alto costo y los desafíos técnicos asociados con su extracción y 

refinación. Los factores clave que controlan el desarrollo comercial de los recursos de crudo 

Barriles 
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100 Billones 
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pesado son, por lo tanto, el precio mundial del crudo, el gasto de capital y la tecnología.[6,8] El 

petróleo crudo pesado se define como cualquier petróleo líquido con una gravedad API inferior 

a 20° y el petróleo extrapesado se define con una gravedad API inferior a 10° API. 

 

 A diferencia del petróleo crudo ligero, el petróleo pesado/extrapesado requiere un 

procesamiento adicional mediante el mejoramiento, que es el proceso que convierte el aceite 

pesado/extrapesado en aceite sintético con gravedad API, viscosidad y heteroátomos, 

características similares al petróleo crudo ligero, antes de ser sometido a más procesos de 

refino.[9] La mejora de crudo pesado a crudo ligero es rentable cuando la desviación entre los 

precios del crudo ligero y pesado es suficiente para cubrir el costo de producción y 

mejoramiento.[8] Se requiere una combinación de diferentes procesos de mejoramiento en 

superficie, tales como procesos de coquización retardada, procesos de hidroconversión, craqueo 

catalítico, desasfaltado con solventes, etc. para producir crudo sintético adecuado para 

refinación. Sin embargo, estos procesos de mejoramiento en superficie afectan 

significativamente el medio ambiente con la emisión de gases de efecto invernadero (GEI). 

Además, el uso de procesos de mejoramiento en superficie, como la disminución de viscosidad 

y la coquización retardada, se ha caracterizado por una baja conversión y un alto rendimiento 

de coque como subproducto no deseable.[10] A este respecto, el esfuerzo se está centrando en las 

tecnologías de mejoramiento in situ, es decir, convertir el crudo pesado en crudo ligero antes de 

llegar a la superficie. 

 

 Con respecto a los aspectos económicos, el mayor costo asociado con la explotación 

de petróleo pesado y extrapeado es el costo adicional en el que se incurre para la instalación del 

mejoramiento en superficie.[6,11] Por lo tanto, el desarrollo de tecnologías de mejora in situ 

eficientes podría mejorar sustancialmente la economía de la producción de petróleo pesado y 

extrapesado. El aceite ligero convencional se produce por métodos primarios y secundarios 

antes de que disminuya la energía del yacimiento, pero la producción de crudo 

pesado/extrapesado requiere la estimulación térmica y/o de solventes en el yacimiento, las 

cuales se denominan técnicas de recuperación mejorada de aceite (EOR por sus siglas en ingles). 
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  Los procesos térmicos de recuperación mejorada se pueden clasificar como técnicas 

de inyección de vapor y de combustión in situ. Los métodos basados en inyección de vapor 

incluyen: inundación de vapor, drenaje por gravedad asistido con vapor (SAGD, por sus siglas 

en inglés), estimulación cíclica por vapor (CSS), los procesos de combustión in situ (ISC), 

inyección de aire desde el dedo hasta el talón del pozo y actualmente el proceso de mejoramiento 

catalítico in situ (CAPRI). Todos estos procesos se basan en la reducción de la viscosidad a 

través del calentamiento para mejorar la fluidez y producción del aceite. Sin embargo, para 

procesos de vapor como SAGD y CSS por cada 2-5 barriles de agua inyectados como vapor, se 

produce un barril de petróleo, lo que lo hace muy intensivo en energía con una gran carga 

ambiental.[12] Esto implica que se necesitan grandes volúmenes de agua y gas natural para la 

generación de vapor, lo que se suma al costo capital y operativo. Además, el aceite producido a 

partir de procesos de recuperación mejorada con vapor requiere la adición de diluyentes costosos 

para ayudar al transporte por tuberías a las refinerías, así como una mejora adicional en 

superficie para cumplir con las especificaciones de la materia prima para la refinería. Sin 

embargo, los procesos de combustión in situ requieren menos cantidad de agua y además el 

calor proporcionado por las reacciones de combustión ayuda a la recuperación del aceite. 

   

 El mejoramiento in situ de petróleo pesado/extrapesado en el fondo del pozo podría 

presentar una serie de ventajas, como el uso del calor y gases disponibles, una reducida 

necesidad de mejoramiento en superficie y la producción de aceite de baja viscosidad que se 

puede transportar sin adición de diluyentes.[13,14]  Los procesos THAI y CAPRI se han 

desarrollado durante los últimos 10 a 15 años como técnicas para la recuperación térmica y 

mejoramiento in situ de petróleo pesado. En CAPRI, el pozo de producción horizontal se 

incorpora con un lecho anular de cama empacada de catalizador de refinería. A medida que el 

aceite pesado movilizado fluye a través del lecho de catalizador, experimenta nuevas reacciones 

de mejoramiento. El criterio para medir el alcance de la mejora del crudo pesado es la mejora 

en la gravedad API, la viscosidad y la reducción de asfáltenos y heteroátomos.[15]  

 

Un estudio realizado por medio de un modelo físico en 3-D de mejoramiento catalítico 

del aceite pesado del lago Wolf utilizando THAI-CAPRI. Encontraron que la mejora del craqueo 

térmico solo por THAI logró un aumento de alrededor de 9° en la gravedad API del aceite 
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producido, mientras que la gravedad API del aceite producido al incorporar CAPRI aumentó la 

mejora aún más en 3-7° API, con una recuperación del 85% del aceite original de ese lugar.[13] 

Este resultado indica que puede ser posible convertir aceite pesado en aceite ligero por medio 

de un proceso de un solo paso en el fondo del pozo. En un trabajo posterior se proporcionó una 

optimización detallada de las variables de proceso, como la temperatura de reacción, la presión, 

el caudal de aceite y la relación de gas-aceite que se utilizó en el proceso CAPRI. Encontraron 

una temperatura de reacción óptima de 425 °C, un caudal de aceite de 1 ml.min-1, y que el coque 

y los metales depositados en el catalizador durante la reacción desactivan rápidamente el 

catalizador.[16] Convencionalmente CAPRI requiere el empacado del pozo con un catalizador 

comercial granulado de hidrodesulfuración antes de la puesta en marcha, y esto se ha asociado 

con problemas de desactivación del catalizador durante la producción. Por lo tanto, los 

obstáculos de empaquetar correctamente el pozo productor horizontal y los problemas de 

desactivación del catalizador podrían resolverse mediante el uso de inyección de partículas 

nanocatalíticas dispersas de un solo paso antes de la combustión durante el proceso THAI-

CAPRI. La formación de coque se minimiza, ya que el catalizador nanométrico expone más 

sitios activos y posee rutas de difusión cortas, en lugar de la difusión limitada de moléculas 

grandes que se experimenta en su contraparte granulada.[17] Es importante mencionar que el tipo 

de crudo depende de sus orígenes, esto es, depende de la localización y condiciones bajo las 

cuales se formaron los yacimientos por lo que solo se explota lo que es tanto operativa como 

comercialmente susceptible de ser extraído. 

 

Existe, entonces, la motivación de sintetizar nanocatalizadores en suspensión que 

posean características que generen alto potencial de mejoramiento de crudos pesados y 

extrapesados a condiciones moderadas de operación y que pudieran ser la base de una 

interesante opción de aplicación in situ en los yacimientos de crudos pesados y extrapesados 

logrando un incremento de la producción, así como también un mejoramiento de la calidad del 

crudo extraído. 

 

Por ello, el objetivo general de esta investigación es desarrollar nanocatalizadores 

metálicos en suspensión capaces de modificar las propiedades físicas y químicas de crudos 
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pesados y extrapesados, así como también realizar un estudio cinético mediante el catalizador 

que resulte ser el mejor de una serie de catalizadores con diferentes fases activas.  

 

Los objetivos específicos de este trabajo se pueden expresar de la siguiente manera: 

 

1. Síntesis de los nanocatalizadores en suspensión en base a Co, Mo y Ni como fases 

activas. 

 

2. Caracterización de los catalizadores sintetizados por medio de diversas técnicas. 

 

3. Caracterización de las propiedades físicas y químicas del petróleo crudo, así como 

también de los productos obtenidos durante la reacción, basados en las normas 

ASTM. 

 

4. Evaluación catalítica a escala de laboratorio en un reactor batch simulando las 

condiciones de yacimiento utilizando crudos pesados y extrapesados como 

alimentación. 

 

5. Estudiar cinéticamente el sistema reactivo usando el mejor catalizador encontrado 

en la etapa anterior y con las condiciones de reacción sugeridas por los resultados de 

esa etapa del proyecto. 

 

6. Realizar pruebas de difusividad del catalizador en el crudo pesado 

 

Para el desarrollo del proyecto, se sintetizaron nanocatalizadores en suspensión en base 

a Co, Mo y Ni, mediante una ruta de reducción química, se utilizó polietilenglicol como agente 

dispersante y borohidruro de sodio como agente reductor, se obtuvieron tamaños de partículas 

metálicas de 20-60 nm aproximadamente, estos tamaños de partícula se consideran adecuados 

para lograr altas conversiones ya que se cuenta con una mayor área superficial de contacto donde 

se lleva a cabo la actividad catalítica y por consiguiente el mejoramiento del petróleo crudo. 

Dichos catalizadores, fueron evaluados catalíticamente a nivel laboratorio en un reactor batch. 
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Los catalizadores fueron analizados antes de reacción, mediante la caracterización por 

Dispersión de Luz Dinámica (DLS), Microscopía Electrónica de Barrido (SEM), Microscopia 

Electrónica de Transmisión (TEM) y Difracción de Rayos X (DRX). Con base en los resultados 

obtenidos, se realizó un estudio termodinámico con el fin de generar datos de conversiones, 

rendimientos y velocidades de reacción al equilibrio del sistema de reacción; esto permitió 

comprender la influencia de la temperatura y tiempo de reacción en la conversión del petróleo 

crudo y los rendimientos de la reacción hacia los productos. 

 

Se realizaron análisis de propiedades físicas y químicas del petróleo crudo y de los 

productos de reacción mediante las técnicas de Destilación Simulada (DS), Cromatografía de 

Gases (CG), análisis de Saturados, Aromáticos, Resinas, Asfáltenos (SARA), análisis de 

Carbono, Hidrogeno, Nitrógeno, Azufre (CHONS), gravedad API y viscosidad. 

 

En otra etapa del proyecto, se estudió la cinética del sistema reactivo con base en la 

metodología de mecanismo de reacción propuesto por Sánchez y colaboradores siguiendo el 

modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de masa.  En el 

sistema de evaluación catalítica, se obtuvieron datos experimentales de conversión para un 

intervalo de temperaturas e intervalo de tiempos de reacción y con ellos se determinó cual 

modelo cinético entre varios posibles daba el mejor ajuste a los datos experimentales. Se 

obtuvieron los parámetros cinéticos del modelo de mejor ajuste. Se aplico la técnica de 

optimización de Levenberg-Marquardt, haciendo uso del software estadístico matemático R 

para determinar las constantes de velocidad de reacción. 

 

Finalmente, se realizó un estudio para determinar el coeficiente de difusión del sistema 

catalítico en crudo pesado, utilizado en el estudio cinético. Esto con el fin de demostrar la 

capacidad de los sitios activos de difundir molecularmente en el crudo hasta lograr su equilibrio, 

impactando en el rendimiento de la reacción. 
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2. Generalidades y antecedentes 

 

2.1 Revisión de procesos de recuperación y mejoramiento de crudos pesados 

 El petróleo crudo es un combustible fósil formado a partir de restos de plantas y 

animales que se han acumulado en los fondos. Con el tiempo, la presión, el calor y la acción 

bacteriana transformaron los depósitos en hidrocarburos, agua, dióxido de carbono, sulfuros de 

hidrógeno, etc.[18] Geológicamente, el petróleo crudo se vuelve pesado a través de los procesos 

de degradación biológica, química y física durante la migración y atrapamiento dentro de los 

poros del depósito rocoso. Por lo tanto, el aceite pesado y el bitumen se forman a partir del 

residuo de un aceite anteriormente liviano cuyos componentes de hidrocarburos de peso 

molecular ligero se han perdido debido a la degradación microbiana, el lavado con agua y la 

evaporación.[19] El Programa de Recursos de Energía del Servicio Geológico de los Estados 

Unidos (USGS por sus siglas en inglés) clasificó los aceites crudos según la gravedad API y 

viscosidad como se muestra en la Figura 2.1. 

 

Está claro que la gravedad API del petróleo pesado es inferior a la del petróleo ligero. 

De manera similar, la viscosidad del aceite pesado es de una magnitud extremadamente alta en 

comparación con la del aceite ligero. El bitumen es más denso, tiene poca movilidad y 

extremadamente baja viscosidad. Las fotografías de la Figura 2.2 ilustran las características 

físicas del petróleo ligero, petróleo pesado y petróleo extrapesado. 

 

 
Figura 2.1 Clasificación del petróleo crudo basada en la gravedad API y viscosidad [5]. 
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Figura 2.2 Fotografías de (a) petróleo ligero; (b) petróleo pesado y (c) petróleo extrapesado. 

   

 Mientras que los crudos livianos se producen fácilmente por la presión natural del 

reservorio y la inundación de agua, el petróleo pesado y el bitumen dependen de las tecnologías 

de recuperación de mejorada de petróleo para su explotación. Este capítulo proporciona una 

descripción detallada de los diferentes métodos de extracción y mejoramiento de aceites pesados 

y bitumen hacia aceites ligeros. 

 

2.1.1. Composición de petróleos pesados 

 La composición y propiedades del petróleo crudo varían según la ubicación, origen y 

tipo. El crudo pesado y extrapesado son una mezcla compleja de aproximadamente 105-106 

componentes hidrocarbonados diferentes.[20] No obstante, los componentes del crudo pesado 

pueden ser clasificados en cuatro componentes: saturados, aromáticos, resinas y asfáltenos 

colectivamente llamados SARA, como se ilustra en la Figura 2.3. 

  

 Wiehe y Liang[22] propusieron en 1996, un modelo de microemulsión que involucra 

los cuatro componentes anteriores presentes en el petróleo crudo. En el modelo, los asfáltenos 

ocupan el núcleo de las micelas dispersadas por las resinas que se han adsorbido en su superficie 

debido a las propiedades similares de un surfactante, que se mantienen en solución aromática, 

como se muestra en la Figura 2.4.[23] 

(a) (b) (c) 
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Figura 2.3 Estructuras moleculares que ilustran los componentes SARA del crudo pesado [21]. 

 

 

Figura 2.4 Microemulsión de los componentes SARA del petróleo crudo. 

 

 Los saturados son una fracción del crudo pesado que consiste en hidrocarburos no 

polares con estructuras lineales, ramificadas y cíclicas saturadas con hidrógeno. Incluyen 

parafinas (es decir, hidrocarburo de cadenas lineales y/o ramificadas saturadas) y naftenos (es 

decir, hidrocarburo saturado cíclico con uno o más anillos y en algunos casos con cadenas 

laterales de parafina, como se muestra en la Figura 2.3). Una alta proporción de saturados en el 

petróleo crudo indica un aumento en el rendimiento de las fracciones de menor peso molecular 

o de menor punto de ebullición. 

nafteno Parafina 

 
Saturado 

Aromático  

Resina 
Asfálteno 

Aromáticos 

Asfáltenos 

Resinas 

Saturados 
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 Los aromáticos son hidrocarburos con uno o más anillos de benceno insaturados 

fusionados. Pueden estar vinculados con cadenas laterales parafínicas y/o un anillo nafténico 

como se muestra en la Figura 2.3. Los compuestos saturados y aromáticos son componentes 

ligeros en comparación con las resinas y los asfáltenos, lo que implica que el petróleo crudo 

ligero contiene un alto porcentaje de estos componentes. 

 

 Los asfáltenos y las resinas son los componentes más pesados del petróleo crudo; la 

pesadez del petróleo crudo se puede vincular a la alta proporción de asfáltenos en comparación 

con el crudo ligero.[24] Las resinas son moléculas polares poliaromáticas que a menudo 

contienen heteroátomos tales como nitrógeno, oxígeno o azufre. Son solubles en alcanos ligeros, 

tales como n-pentano, n-heptano, etc. con un peso molecular inferior a 1000 g.mol-1. Los 

asfáltenos están compuestos por grupos policíclicos aromáticos unidos por una o más estructuras 

alifálticas (o nafténicas). [24,25] El modelo de estructura molecular de asfáltenos de los petróleos 

crudos de California, Venezuela y Maya, obtenido de la literatura se muestra en la Figura 2.5. 

 

 

Figura 2.5 Tres estructuras moleculares de asfáltenos (a) Obtenido de petróleo crudo de 

California [26], (b) Obtenido de petróleo crudo de Venezuela [27] y (c) Obtenido de petróleo 

crudo Maya [28]. 

          

 

 
 

 

(a) (b) 

(c) 
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 Los constituyentes del crudo pesado/extrapesado que son solubles en n-alcanos se 

denominan máltenos/petrolenos (es decir, saturados, aromáticos y resinas). Si bien los 

componentes de los asfáltenos del petróleo crudo son insolubles en n-alcanos de bajo peso 

molecular (por ejemplo, n-C5 a n-C7), son solubles en solventes aromáticos como el tolueno.[29] 

Además, su peso molecular varía de 3000 a 5000 g.mol-1.[30] Mansur y colaboradores[31] 

utilizaron la espectroscopia de correlación fotográfica (PCS) para estudiar el tamaño de las 

macromoléculas de asfáltenos. Encontraron que el tamaño promedio de las partículas de 

asfáltenos oscila entre 12 y 22 nm, que es demasiado grande para pasar a través de microporos 

o incluso algunos mesoporos en el catalizador. Este componente del petróleo crudo tiene la 

tendencia a aglomerarse debido a los cambios de temperatura, presión y composición durante 

las etapas de extracción, transporte y mejoramiento. Los asfáltenos poseen un alto contenido de 

residuos de carbono de Conradson (es decir, tendencia a la coquización) más que los otros 

componentes. La formación de coque durante el mejoramiento es una consecuencia de una serie 

de reacciones múltiples que se producen de saturados a aromáticos, luego de resinas a asfáltenos 

y finalmente a coque, a medida que se lleva a cabo la conversión de crudo a hidrocarburos 

ligeros.[32] Los núcleos de los asfáltenos (es decir, los aromáticos) están suspendidos en el aceite 

crudo por cadenas laterales parafínicas que interactúan con los otros componentes. Tras la 

reacción, los núcleos aromáticos se separan de los asfáltenos y las parafinas craqueadas forman 

productos gaseosos o líquidos, mientras que el núcleo aromático se polimeriza a coque.[33] 

 

 Se sabe que los metales pesados (como el Ni, V, etc.) y otros heteroátomos (como el 

S, N y O) están más concentrados en los componentes más pesados del petróleo crudo, como 

los asfáltenos y las resinas, y están menos vinculados con los saturados. y aromáticos. Los 

compuestos organometálicos envenenan y acortan fácilmente la vida útil del catalizador durante 

el mejoramiento catalítico. Estos metales pesados, como el níquel y el vanadio, existen en 

complejos quelantes en forma de estructuras porfirínicas o no porfirínicas,[23,34] como se muestra 

en la Figura 2.6. 

 

 Los metales de forma porfirínica como los de no porfirínica puede resultar de la 

presencia de minerales de roca en el reservorio de petróleo inducido por los cambios de 

temperatura y presión dentro del mismo durante la formación de petróleo crudo. 
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Figura 2.6 Compuestos organometálicos en petróleo pesado como, porfirinicos, no porfirinicos 

y otros complejos metálicos [23]. 

 

2.1.2. Tecnologías de recuperación mejorada de petróleo 

 Con el aceite pesado que tiene viscosidades en el rango de 1 a más de 50 Pa.s, los 

métodos de recuperación primarios (es decir, por presión natural del yacimiento) y secundarios 

como la inundación de agua están limitados a una recuperación de 5-10% del aceite original, 

debido a una relación de movilidad desfavorable entre las fases de aceite y agua, dejando una 

cantidad considerable de aceite (aproximadamente 80-95%) en el reservorio.[35,36] Por lo tanto, 

la recuperación mejorada de petróleo se considera una técnica de recuperación terciaria. Esta 

técnica se aplica principalmente para recuperar los aceites residuales atrapados retenidos en el 

depósito después de la recuperación secundaria, debido a las fuerzas capilares y la inmovilidad 

de los aceites como resultado de la alta viscosidad en las condiciones de temperatura y presión 

(a) Metaloporfirina (anillo de tetrapirrol) 

(b) V-metales no porfirinicos  (hidroporfirina) 

(c) Otros complejos metálicos en el petróleo: Ni(N2S2)  
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del depósito. Las técnicas de recuperación mejorada implican típicamente aumentar la 

temperatura de la formación de aceite o reducir la tensión interfacial para mejorar la movilidad 

del aceite. Las tecnologías de recuperación de petróleo pesado generalmente se clasifican en dos 

grupos principales: métodos de recuperación térmica y no térmica, como se muestra en la Figura 

2.7. 

 Después de la evaluación en laboratorio de los diversos métodos de recuperación 

mejorada, ExxonMobil clasificó la aplicabilidad de las diversas tecnologías |de recuperación 

mejorada basadas en el tipo de petróleo: para el crudo ligero: la inyección de gas (miscible e 

inmiscible) y procesos químicos, para el petróleo pesado: procesos térmicos y minería, y para 

el petróleo viscoso: Inundación con polímeros, flujo en frío. Sin embargo, la geología y el 

espesor del yacimiento desempeñan un papel importante en la elección de la técnica además de 

las propiedades del aceite.[37]  En las siguientes secciones, se analizan y comparan las técnicas 

de recuperación mejorada más utilizadas. 

 

2.1.3. Tecnologías de mejoramiento de crudo pesado 

 La necesidad de mejorar el crudo pesado a un crudo ligero más limpio y valioso 

aumenta continuamente para poder satisfacer las futuras necesidades de combustible. Sin 

embargo, las propiedades de los crudos pesados y extrapesados, tales como alta viscosidad/baja 

fluidez, alta densidad/baja gravedad API, alto contenido de asfáltenos, azufre y metal no 

cumplen con las especificaciones de materia prima de la refinería. Por lo tanto, los objetivos del 

mejoramiento son 1) reducir la viscosidad para ayudar a la producción y el transporte por 

tuberías sin adición de diluyentes y 2) producir petróleo crudo sintético que cumpla con las 

especificaciones de materia prima de la refinería (ver Figura 2.8). 

  

 En consecuencia, el mejoramiento del petróleo pesado y extrapesado es fundamental 

para la economía de explotación, ya que se suma al costo de capital total de hacerlos 

comercialmente viables.[38] Además, la rentabilidad del mejoramiento del crudo 

pesado/extrapesado esta una función del valor de mercado, es decir, la diferencia de precio entre 

el crudo pesado y el crudo mejorado.[23] Por lo tanto, el alza del precio del petróleo crudo a nivel 

mundial favorece la explotación del petróleo pesado. Las tecnologías de mejoramiento 

generalmente se clasifican en dos grupos: mejoramiento en superficie y mejoramiento in situ.[39] 
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En la Figura 2.9 se presentan las diferentes tecnologías utilizadas para el mejoramiento crudo 

pesado y extrapesado. 

 

Figura 2.7 Tecnologías de recuperación de crudo pesado. 
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Figura 2.8 Ruta a la refinería de los petróleos convencionales y no convencionales. 

 

Figura 2.9 Clasificación de los procesos de mejoramiento de crudo pesado. 
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 La conversión de crudo pesado en crudo ligero sintético se realiza mediante la 

eliminación de carbono (es decir, el craqueo térmico reduce el contenido de carbono), la adición 

de hidrógeno (es decir, el hidroprocesamiento aumenta el contenido de hidrógeno) y/o el 

desasfaltado con solventes. 

 

2.1.4. Procesos de mejoramiento en superficie 

 Las refinerías existentes pueden modificarse para adaptarse al petróleo 

pesado/extrapesado o se puede usar una instalación de mejoramiento independiente para 

convertir el crudo pesado en crudo ligero sintético adecuado para refinerías convencionales. Una 

instalación de mejoramiento en superficie está conformada de dos o más procesos unitarios 

mencionados en la Figura 2.9. Sin embargo, el mejoramiento en superficie es costoso y requiere 

mucha energía y también enfrenta problemas de contaminación ambiental asociados con las 

emisiones.[40] 

 

2.1.4.1 Procesos de coquización 

 El proceso de coquización fue utilizado por primera vez por Great Canadian Oil Sands 

(ahora Suncor) en 1967 para mejorar el crudo pesado. La coquización es el término genérico 

para la conversión térmica (es decir, el proceso de rechazo de carbono) utilizado para mejorar 

los crudos pesados, crudos extrapesados, el bitumen o residuos de destilación atmosférica/vacío 

a crudos ligeros, con coque como producto. Sin embargo, el proceso de coquización es un severo 

craqueo térmico de hidrocarburos de alto peso molecular a hidrocarburos de peso ligero 

realizado en un rango de alta temperatura de 450-520 °C. Hay tres procesos principales de 

coquización, la coquización retardada, la coquización fluida y la flexicoquización.[32,41] 

 La coquización retardada es un proceso semicontinuo en el que el crudo pesado se 

calienta en un horno para iniciar el craqueo térmico y se carga en un gran tambor de coquización. 

El tambor de coque proporciona un tiempo de residencia suficiente para que las reacciones de 

craqueo se completen.[41] El coque producido se acumula en la parte inferior del tambor. Para 

ayudar a la mejora continua se utilizan dos tambores de coque. El producto craqueado se envía 

a una unidad de hidrocraqueo/hidrotratamiento para mejorar la estabilidad y las relaciones 

atómicas H/C, como se muestra en la Figura 2.10. 
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Figura 2.10 Diagrama esquemático del proceso de mejoramiento coquización retardada. 

 

 El proceso de coquización es capaz de representar hasta el 30% en peso del producto 

como coque producido, lo que dificulta el manejo de las reservas de coque generadas.[41] A pesar 

del hecho de que es la tecnología de mejoramiento en superficie preferida por los refinadores, 

la alta formación de coque y el bajo nivel de producto líquido son algunos de los aspectos 

negativos del proceso. Además, las emisiones de gases de efecto invernadero (GEI) han sido 

una preocupación ambiental importante con respecto a su uso. 

 

 Mientras tanto, la coquización fluida (coquización continua) implica el uso de un lecho 

fluidizado de partículas de coque caliente para convertir el crudo pesado en crudo ligero, a 

medida que es atomizado en el lecho fluido. Las partículas de coque caliente ayudan a las 

reacciones de craqueo térmico en el reactor. El proceso de coquización fluida consiste en un 

reactor y un quemador. El coque depositado sobre las partículas se quema en el horno y las 

partículas se reciclan. Sin embargo, la temperatura de operación es más alta que la de la 

coquización retardada, mientras que el tiempo de contacto para las reacciones de craqueo es 

corto. Por lo tanto, esta condición reduce la cantidad de coque generado en el proceso de 

coquización fluida. 
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2.1.4.2 Hidroprocesamiento 

 El hidroprocesamiento de crudo pesado incluye hidrocraqueo e hidrotratamiento, 

respectivamente. En este proceso, el craqueo del crudo pesado está acompañado por reacciones 

de adición de hidrógeno, lo que facilita la terminación de muchas de las reacciones de formación 

de coque en el transcurso del rompimiento de los enlaces C-C. El hidroprocesamiento no solo 

mejora el crudo pesado, sino que también produce petróleo sintético de menor contenido de 

heteroátomos y metales.[23] Mientras que los procesos de coquización reducen el contenido de 

carbón, el hidroprocesamiento aumenta el contenido de hidrógeno con poca generación de 

carbón. Además de la desalquilación de los anillos aromáticos y el rompimiento de los enlaces 

C-C, se incluyen la hidrodesulfuración (HDS), la hidrodesnitrogenación (HDN), la 

hidrodesmetalización (HDM) y la hidrodesasfaltización (HDA), que son reacciones que ocurren 

simultáneamente con el hidrocraqueo durante el proceso.[41] 

  

 Los reactores de hidroprocesamiento utilizados para mejorar el aceite pesado o 

residuos se operan normalmente como lecho fijo, fase en suspensión, lecho con ebullición o 

lecho móvil de catalizadores.[42] Los catalizadores comúnmente utilizados son combinaciones 

de los siguientes metales de transición, como Ni, Co, Mo, W, Pd, etc. (por ejemplo, Ni-Mo, Co-

Mo, Ni-W, Co-Pd, etc.) soportados en sólidos ácidos como sílice, alúmina o zeolitas[23]. La 

rentabilidad del proceso está en función de la vida útil del catalizador. A pesar de la disminución 

de formación de coque, se requiere una alta presión parcial de hidrógeno.[43] Además, las 

condiciones de reacción de temperatura, presión (o presión parcial del hidrógeno) y velocidad 

espacial influyen en el proceso.[44] Por otro lado, cuando las impurezas y los heteroátomos deben 

removerse del petróleo crudo/destilados, el proceso se llama no destructivo (es decir, 

hidrotratamiento). 

 

2.1.4.3 Tecnología de mejoramiento (pesado a ligero) 

 El procesamiento térmico rápido, fue desarrollado por Ivanhoe Energy Inc. en la 

década de 1980. El proceso es similar al de la unidad de craqueo catalítico fluidizado (CCF), sin 

embargo, no es catalítico. La tecnología utiliza un lecho de transporte de arena caliente para 

inducir rápidamente el craqueo térmico del crudo pesado/extrapesado en ausencia de aire para 

convertirlo en un crudo sintético liviano, como se muestra en la Figura 2.11.[45] El procesamiento 
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térmico rápido comienza con el proceso de pre-fraccionamiento atmosférico y de vacío como 

se ilustra en la Figura 2.11. Estos fracciónamientos iniciales aumentan el costo del proceso. 

Además, el alcance del mejoramiento depende de la relación arena-aceite y del tiempo de 

contacto, y es una instalación de mejoramiento independiente. 

 

 El costo de este tipo de proceso de mejoramiento en superficie varía de $12,000 a 

$20,000 dólares por barril de capacidad instalada, lo que depende de la escala, la configuración 

y las propiedades del crudo pesado.[45] 

 

 

Figura 2.11 Diagrama de flujo del proceso de procesamiento térmico rápido. 

 

2.1.4.4 Viscorreducción 

 La viscorreducción es un proceso de craqueo térmico suave no catalítico utilizado para 

mejorar el crudo pesado con el objetivo de reducir la viscosidad y el punto de vertido.[46,47] El 

proceso se utiliza principalmente en la industria del petróleo para mejorar los residuos pesados 

de la destilación atmosférica y de vacío, para mejorar la producción de nafta y destilado ligero, 

respectivamente. El crudo pesado se calienta a una temperatura de aproximadamente 480 °C y 

se transfiere a un espreador a un rango de presión de 140 a 300 psig.[41] La mayor parte del 

craqueo térmico y la reducción de la viscosidad se producen en el espreado. 
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 El tiempo de residencia en el espreador es corto en comparación con el proceso de 

coquización retrasado. Por lo tanto, la estabilidad del producto viscorreducido depende de las 

características del crudo pesado, como el contenido de parafinas, aromáticos, asfáltenos y 

heteroátomos.[48] Sin embargo, durante la viscorreducción, algunos enlaces C-C se dividen 

dando lugar a una reducción en el número de carbonos, los aromáticos y las resinas 

experimentan una reacción de desalquilación, y los asfáltenos también reacciones de 

condensación.[49] 

 

2.1.4.5 Desasfaltado con solventes  

 Este proceso implica la eliminación selectiva de asfáltenos del petróleo pesado. A este 

respecto, el proceso de desasfaltado con solventes hace uso del hecho de que los compuestos de 

asfáltenos son insolubles en hidrocarburos ligeros como n-alcanos o parafinas, por ejemplo, 

propano, butano, heptano, etc. para precipitar selectivamente los asfáltenos presentes en el crudo 

pesado.[41] La separación del proceso se logra por peso molecular (es decir, densidad) en lugar 

de punto de ebullición. 

 

 La mezcla se calienta ligeramente por encima de la temperatura crítica del solvente 

usado y se bombea a una torre de extracción con solvente de disco giratorio a un rango de 

temperatura de 65-120 °C y presión de 350-600 psig.[41] El producto se carga en un evaporador 

de solvente y se vaporiza para recuperar el solvente usado. El aceite desasfaltado tiene un 

contenido relativamente bajo de metales.[39] En la Figura 2.12 se muestra un esquema típico de 

desasfaltado con solvente. 

 

 La elección del solvente y la relación de solvente a crudo es crucial para el desempeño 

del proceso de desasfaltado en términos de calidad y rendimiento del crudo tratado. La 

temperatura crítica influye en la temperatura de extracción, que afecta directamente el grado de 

reducción de la viscosidad. Los disolventes duales, como una mezcla de butano y heptano, 

pueden proporcionar cierta flexibilidad. Sin embargo, el proceso está limitado por el alto costo 

de la energía y de los disolventes de hidrocarburos ligeros.[32] La recuperación del solvente 

usado puede causar la mayor parte de los requerimientos de energía. 
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Figura 2.12 Esquema de desasfaltado de petróleo pesado 

 

2.1.4.6 Acuaconversión (o acuatermólisis) 

 La acuatermólisis es un proceso de mejora catalítica in situ llevado a cabo en un 

ambiente de vapor. En este proceso, el vapor a alta temperatura reacciona con el crudo en 

presencia de un catalizador; Esto fue estudiado por primera vez por Hyne y colaboradores[50] en 

el año de 1982. El calor liberado por el vapor piroliza los hidrocarburos de gran peso molecular 

presentes en el crudo pesado en componentes hidrocarburos ligeros en presencia del 

catalizador.[51] La reacción química para la acuatermólisis propuesta por Hyne y colaboradores 

es: 

RCH2-CH2S-CH3 + 2H2O → RCH3 + CO2 + H2 + H2S + CH4 

 

 Notablemente, la ruptura del enlace C-S y la generación de gas de hidrógeno a partir 

del agua son el mecanismo principal de la acuatermólisis. Sin embargo, el hidrógeno producido 

mejora la estabilidad del producto líquido. El proceso tiene el potencial de convertir crudo 

pesado en crudo sintético con viscosidad reducida y alta gravedad API. Además, la 

acuatermólisis no produce mucho subproducto sólido como el coque ni requiere hidrógeno 

externo, ya que el donante de hidrógeno es el vapor.[39] Con la ayuda de la catálisis, la pirólisis 
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del crudo pesado aumenta, su viscosidad se reduce significativamente para mejorar la extracción 

del crudo.[51] 

  

 Aunque el vapor reduce la viscosidad en algún orden de magnitud, el problema de la 

regresión de la viscosidad con el tiempo sigue siendo una preocupación. La regresión de la 

viscosidad se atribuye a la interacción entre los heteroátomos con el crudo y otros grupos a 

través de enlaces de hidrógeno o fuerzas de van der Waals que conducen a la formación de 

moléculas más grandes que causan la regresión de la viscosidad.[51] Además, el vapor actúa 

como un donante de hidrógeno para soportar las reacciones de hidrogenación, 

hidrodesulfuración, hidrodesnitrogenación e hidrodesmetalización, respectivamente. Otra 

limitación del método es que la generación de vapor es costosa, ya que requiere una gran 

cantidad de agua y gas natural. 

2.1.5 Procesos de mejoramiento In situ 

 Los procesos de mejoramiento comúnmente han demostrado ser hostiles para el medio 

ambiente, además de los costos de construcción de instalaciones independientes y la emisión de 

contaminantes gaseosos como el CO2, el H2S y otros contaminantes. Las industrias petroleras 

actualmente están centrando su atención en el mejoramiento in situ del petróleo pesado. El 

mejoramiento in situ del crudo pesado/extrapesado en el reservorio presenta varias ventajas, 

como la producción de crudo de baja viscosidad que se puede transportar sin adición de 

diluyentes, y que algunas de las impurezas del crudo pesado se quedan en el reservorio durante 

el proceso de extracción y mejoramiento in situ. 

 

 Además, el mejoramiento in situ del petróleo pesado antes de llegar a la superficie en 

el yacimiento ofrece ventajas económicas y ambientales significativas con respecto a las 

técnicas de mejoramiento en superficie, ya que requiere menos capital, se puede aplicar pozo a 

pozo, produce un producto valioso y reduce el procesamiento posterior exigente.[52] El 

reservorio sirve como reactor, lo que implica que no hay necesidad de construir un recipiente 

de presión costoso y grande como en el caso de la tecnología de mejoramiento en superficie.[53] 

Weissman y colaboradores[53] en 1996 y Moore y colaboradores[52] en 1999 han descrito los 

requisitos para un mejoramiento catalítico exitoso en el interior del pozo o in situ en el 
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yacimiento, que son: provisión y colocación de un lecho de catalizador en la formación del 

petróleo, creando las condiciones de reacción adecuadas para temperatura y presión en el lecho 

del catalizador y el proceso, movilización del crudo pesado y co-reactivos como el hidrógeno, 

el agua o el monóxido de carbono sobre el catalizador para lograr una mejora catalítica adecuada 

y producir un crudo mejorado. Los procesos de mejoramiento in situ incluyen proceso de 

combustión in situ (ISC), inyección de aire (THAI) y proceso de mejoramiento catalítico in situ 

(CAPRI). 

 

2.1.5.1 Proceso de mejoramiento catalítico in situ (CAPRI) 

 En 1998, el grupo de recuperación de petróleo mejorado de la Universidad de Bath, 

Reino Unido, en colaboración con el instituto de recuperación de petróleo de Calgary, Canadá, 

desarrolló el proceso CAPRITM. El concepto se basa en el proceso THAI, al colocar una capa 

de catalizador activo entre los revestimientos ranurados concéntricos de los pozos de producción 

horizontal, como se ilustra en la Figura 2.13. Esto crea un reactor catalítico en el fondo de pozo 

destinado a lograr una mejora adicional del crudo pesado a medida que fluye a través de la cama 

del catalizador, además de la mejora térmica que se está produciendo[15,54]. El crudo producido 

posee una fluidez mejorada para el transporte por tuberías y una disminución de impurezas. 

  

 Xia y Greaves[54] en el año 2001 demostraron experimentalmente el potencial de 

THAI-CAPRI utilizando el aceite pesado del lago Wolf. El resultado mostró que el THAI solo 

alcanza aproximadamente 10° de incremento de gravedad API en el aceite producido, con un 

aumento adicional en el rango de 4-7° API al agregar CAPRI. El aceite producido tuvo una baja 

viscosidad de 10 mPa.s a 20 °C. 

 

 En otra investigación, Xia y colaboradores[13] en el año 2002, llevaron a cabo una serie 

de experimentos con células de combustión en 3-D, utilizando petróleo crudo pesado 

Lloydminster (11.9° API) usando catalizador de Co-Mo/alúmina para HDS a una temperatura 

de 500-550 °C. Encontraron que el factor de recuperación del crudo era del 79% y el aceite 

mejorado fue de 23° en comparación con los 11.9° API inicialmente, con baja viscosidad de 20-

30 mPas. Estos resultados muestran que el proceso THAI-CAPRI tiene el potencial de convertir 
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petróleo crudo pesado en crudo casi liviano en un solo paso y con un factor de recuperación en 

un rango de 79-85%, sin recurrir al costoso proceso de mejoramiento en superficie. 

 

Figura 2.13 Esquema de desasfaltado de petróleo pesado. 

 

 El 22 de septiembre de 2008, Petrobank Energy and Resources Ltd. anunció la primera 

producción de THAI-CAPRITM.[55] El pozo (P-3B) ubicado en Whitesands cerca de Conklin, 

Alberta, Canadá, comenzó su producción en agosto de 2008. El pozo P-3B demostró la 

capacidad de mejoramiento adicional con la sección CAPRI, como se informó en los 

experimentos a escala de laboratorio de Xia y colaboradores.[13] Posteriormente, el pozo P-3B 

ha estado en producción continua, con un nivel de producción de petróleo de hasta 400 barriles 

por día a una tasa de inyección de aire baja y arena limitada producida desde el depósito de 

arenisca encontrado en Whitesands.[55]  

 El catalizador de hidroprocesamiento utilizado para la mejora catalítica in situ es 

derivado de óxidos de metales de transición del grupo VIB, como Mo, W, y el grupo VIII, como 

Co, Ni, soportados en alúmina de área superficial alta, sílice o sílice alúmina. Los ejemplos son: 

Ni-Mo/Al2O3, Co-Mo/Al2O3, Ni-W/Al2O3, Co/HPS promovido por Pd-Rh (saponita porosa 

alta)[54], y carbón activo.[57] En el trabajo de Shah y colaboradores[15] en el 2011, se encontró 

que el coque y los metales se depositan sobre el catalizador durante la reacción y desactivan 
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rápidamente el catalizador en la sección CAPRI dentro de un corto período de tiempo 

(típicamente pocas horas). Aunque, la desactivación del catalizador es inevitable, extender la 

vida útil del catalizador podría mejorar la economía del proceso.  

  

 Las funciones de craqueo son proporcionadas por el soporte de alúmina ácida, 

mientras que los metales Co, Ni y Mo realizan la función de hidrogenación. Es imperativo 

mantener una rápida transferencia molecular entre los sitios ácidos y los sitios de hidrogenación 

para evitar una reacción de formación de coque no deseada. La supresión de la formación de 

coque debida a la adición de hidrógeno se considera como un tope de los precursores de coque 

de radicales libres, formados cuando los enlaces carbono-carbono y heteroátomos de carbono 

se rompen, lo que lleva a compuestos de peso molecular más bajo que las moléculas de crudo 

de alimentación original.[58,59] El hidrógeno activo se libera de la disociación de moléculas de 

hidrógeno en los sitios metálicos del catalizador, y luego reacciona con los precursores de coque 

para formar una molécula estable.[60,61] 

  

 Comparando THAI-CAPRI con SAGD, el método térmico de recuperación mejorada 

más comúnmente utilizado, es obvio que los proyectos de SAGD son intensivos en capital en 

línea con el aumento de los precios del petróleo, como son algunos proyectos construidos diez 

años atrás $ 30,000-35,000/bbl/día, se requiere una gran cantidad de gas natural y agua para 

crear vapor para SAGD o CSS.[62] Recientemente se propuso una planta de mejoramiento en 

superficie para el Reino Unido a un costo de $ 2-3 mil millones, mientras que el proceso THAI-

CAPRI podría costar una fracción del proceso de mejoramiento en superficie, ya que los 

catalizadores estándar de hidrotratamiento (HDT) son relativamente baratos.[63] Además, 

CAPRI utiliza la energía generada in situ a través de la combustión para impulsar las reacciones 

de mejoramiento, a partir de las cuales el crudo producido tiene suficiente fluidez para el 

transporte por tuberías con poco o ningún diluyente requerido. 

  

 El pozo de producción horizontal convencional con CAPRI de lecho fijo que se 

presenta en la Figura 2.13 soporta los riesgos de que se obstruyan los pozos a causa de los 

asfáltenos y la deposición de coque, lo que podría causar un posible cierre, así como una pérdida 

de estabilidad de la producción.[64] A este respecto, se ha dirigido la atención a la mejora 
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catalítica in situ en fase de nanopartículas en suspensión. Los catalizadores de nanopartículas 

dispersas muestran varias ventajas sobre su contraparte peletizados, como la alta utilización de 

metales debido a la ausencia de limitación de difusión, más sitios activos por unidad de masa, 

reduce las posibilidad de taponamiento de los poros en el lecho fijo y una alta moderación de 

formación de coque y desactivación.[64-67] La formulación de catalizadores nanoparticulados es 

similar a la de los catalizadores peletizados convencionales en los que se utilizan precursores 

solubles o emulsiones de agua en aceite que contienen precursores metálicos como Mo, W, Co, 

Ni o mezclas de los mismos.[59] Galarraga y Pereira Almao[66] en el 2010 probaron el catalizador 

submicrónico trimetálico (Ni-W-Mo) en un reactor por lotes para mejorar la fase dispersa a 380 

ºC, una velocidad de agitación de 500 rpm y un tiempo de reacción de 3-70 h. Después de las 

reacciones de mejoramiento, encontraron que la muestra de crudo producido (16° API y 

viscosidad a 40 °C, 60 cP) en comparación con el bitumen de Athabasca (9.5° API y viscosidad 

7,680 cP). Sin embargo, es difícil recuperar y reutilizar el polvo del catalizador después de la 

reacción. 

 

2.1.6 Química del crudo pesado mejorado 

 El crudo pesado y extrapesado son mezclas complejas de aproximadamente 105-106 

componentes hidrocarbonados diferentes.[20] Por lo tanto, la química del crudo pesado mejorado 

es complicada, debido a los muchos mecanismos de reacción complejos involucrados en el 

mejoramiento térmico y catalítico de crudo sintético. Las dos rutas principales de reacción para 

mejorar el crudo pesado a crudo sintético liviano, ya sea el rompimiento de carbono y/o adición 

de hidrógeno, con o sin catalizador, básicamente impulsados por energía térmica.[68] El objetivo 

general es mejorar la relación atómica H/C, disminuir los heteroátomos (por ejemplo, S, N, etc.) 

y los metales (por ejemplo, Ni, V, Fe, etc.), disminuir la viscosidad y aumentar el rendimiento 

de destilados. En consecuencia, el mejoramiento se produce como resultado de la ruptura de 

enlaces. La disociación de enlaces más significativa que lleva al mejoramiento es el 

rompimiento de los enlaces C-C. Las energías de disociación de los enlaces comunes que se 

encuentran en el petróleo crudo se presentan en la Tabla 2.1. 
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Tabla 2.1 Energía de disociación de enlace [69]. 

 

 

 

 Hsu y Robinson[41] en el 2006 describieron las numerosas reacciones químicas 

posibles que ocurren durante el mejoramiento, que incluyen: rompimiento homolítica de enlaces 

C-C, fragmentación de la cadena lateral, crecimiento del anillo, transporte de hidrógeno, 

hidrogenación de aromáticos/deshidrogenación de cicloparafinas, apertura de anillos, 

heteroátomos y remoción de metales pesados. Se cree que el mecanismo de reacción durante el 

mejoramiento se produce a través de la formación de radicales libres, como resultado del 

rompimiento del enlace C-C a través de reacciones en cadena de radicales libres.[70] Otras 

reacciones que tienen lugar en el mejoramiento incluyen el rompimiento térmica y catalítica 

para la disociación de los enlaces C-C, C-S y C-N.[69, 71] En la Tabla 2.1, está claro que C-S tiene 

la menor energía de disociación de enlace; por lo tanto, se romperá fácilmente a bajas 

temperaturas. 

 

 

 

 

Enlace Kcal/mol 

*Ar es un hidrocarburo aromático 
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2.1.7 Mecanismo del mejoramiento catalítico 

 Los mecanismos de mejoramiento catalítica son discutidos en esta sección, para 

posteriormente explicar los resultados experimentales observados. Las reacciones de 

mejoramiento catalítico se realizan a través del de ion carbonio intermedio y la escisión beta.[72] 

Los iones carbonio son iones hidrocarburos que tienen una carga positiva en un átomo de 

carbono. Este mecanismo es similar al mecanismo de reacción en cadena en el craqueo térmico. 

Sin embargo, tiene tres etapas básicas: paso de inicio, propagación de la cadena y terminación. 

La etapa de inicio comienza con la formación del ion carbenio generado por el craqueo de 

parafinas en los sitios ácidos del catalizador, el cual se inició por el ataque directo de los sitios 

ácidos de Brǿnsted en los enlaces C-C y/o la abstracción de un ion hidruro (H-) en los enlaces 

C-H. Las otras rutas a través de las cuales se pueden generar iones carbenio incluyen: 1) craqueo 

protolítico, 2) abstracción de hidruro de parafinas, o 3) protonación de olefinas por sitios ácido 

Brǿnsted.[73] 

 

 Después de eso, una serie de transferencias de iones hidruro de las moléculas de 

hidrocarburo a los carbocationes tienen lugar en la etapa de propagación de la cadena, 

produciendo iones carbenio de manera constante. En algunos casos, los iones carbenio 

generados se someten a isomerización en iones de carbenio secundarios o terciarios estables a 

través del cambio de hidruro o cambio de alquilo.[73] Sin embargo, los iones carbenio producidos 

pueden dividirse en varios hidrocarburos más pequeños mediante la escisión β, la transferencia 

de hidruro, la isomerización, el craqueo, la alquilación/desalquilación, la 

protonación/desprotonación, la apertura del anillo, la ciclación, etc.  

 

 En la etapa de terminación, los iones de carbonio se desprenden del catalizador, se 

colapsan para dar hidrocarburos ligeros y/o hidrógeno, e iones de carbenio trico-ordenados.[72] 

En las Figuras 2.14 y 2.15, se ilustran las rutas de craqueo para parafinas, naftenos y aromáticos, 

respectivamente. Los diversos tipos de reacciones que ocurren se ilustran en la Tabla 2.2. Estas 

reacciones pueden ser responsables de la aparición de componentes de bajo punto de ebullición 

en el crudo mejorado.[74] 
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Figura 2.14 Rutas de reacción para parafinas, naftenos y aromáticos. 

 

 

 

Figura 2.15 Mecanismos de craqueo aromático [73]. 
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Tabla 2.2 Tipos de reacciones claves catalíticas de mejoramiento durante el proceso CAPRI 
[69]. 

 

  
 

 En este apartado, se revisaron algunas tecnologías de recuperación y mejoramiento de 

petróleo pesado. Se destacaron las ventajas y limitaciones de cada proceso. Los hallazgos 

mostraron que la combinación de extracción y mejoramiento in situ tiene varias ventajas sobre 

el mejoramiento en superficie. Además, el proceso de extracción térmica tiene ventajas 

superiores a los procesos no térmicos. La revisión del proceso CAPRI para el mejoramiento de 

petróleo pesado in situ en el fondo del pozo reveló una rápida desactivación del catalizador 

como resultado de los asfáltenos, el depósito de coque y los metales pesados, esto tiene un 

impacto adverso en la economía y la operación. 
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2.2 Catalizadores para hidrotratamiento (HDT) de petróleo crudo. 

 Los catalizadores de HDT comerciales típicos están compuestos de metales activos 

como Mo o W en estado óxido, con promotores tales como Co o Ni, soportados en γ-alúmina 

(γ-Al2O3). La gamma-alúmina es el material de soporte preferido debido a su flexibilidad para 

adaptar las propiedades de textura, la posibilidad de lograr una alta dispersión de metales 

activos, alta resistencia mecánica y bajo costo.[75] El nivel de acidez de la γ-alúmina es 

relativamente bajo, lo que reduce la extensión de las reacciones de craqueo y la formación de 

coque. La fase activa se forma distribuyendo los metales activos en los poros del soporte del 

catalizador por impregnación. Típicamente, la fase activa consiste en un precursor de Mo (15-

20% en peso) y un promotor Ni o Co (1-5% en peso), dependiendo de la aplicación. La función 

principal del promotor es mejorar sustancialmente la actividad y la selectividad del metal activo. 

  

 Los catalizadores para hidrocraqueo (HDC) se caracterizan por su doble 

funcionalidad. La función de craqueo es promovida por el soporte altamente ácido, mientras que 

la fase metálica activa es responsable de la función de hidrogenación/deshidrogenación. El 

soporte típico está hecho de sílice-alúmina amorfa o zeolitas cristalinas (zeolitas X e Y), siendo 

esta última la más ácida.[76] La función de hidrogenación puede ser catalizada por metales nobles 

como Pd y Pt o por sulfuros metálicos de NiMo y NiW. Los metales nobles exhiben la mejor 

actividad de hidrogenación; Sin embargo, son muy caros y se envenenan fácilmente con H2S. 

La fase metálica es responsable tanto de iniciar el mecanismo de craqueo por deshidrogenación 

de hidrocarburos saturados en los correspondientes intermedios de olefinas como también de la 

estabilización de los productos de craqueo final mediante hidrogenación.[77] La funcionalidad 

del metal debe equilibrarse con la funcionalidad de craqueo para evitar la formación excesiva 

de coque a partir de productos inestables. 

 

 La selección adecuada de los catalizadores de hidroprocesamiento depende de una 

inspección cuidadosa de las propiedades químicas de la materia prima y los productos 

esperados. Para el caso de las alimentaciones pesadas, como los crudos pesados y los residuos, 

es el más sofisticado en términos de diseño de catalizadores. Además de las funciones básicas 

de hidrogenación e HDC, el catalizador debe ser resistente a la desactivación causada por los 

metales y depósitos de coque. La acidez del soporte debe ajustarse a que logre un HDC 
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moderado, que es necesario para evitar el exceso de coquización y la formación de sedimentos. 

Normalmente, se prefiere usar una combinación de catalizadores selectivos de diferentes 

características para lograr el mejor rendimiento del proceso.  

 

 Finalmente, el rendimiento general del catalizador durante la operación comercial se 

evalúa en función de la calidad del producto, la selectividad del proceso, la actividad inicial y 

la estabilidad durante el tiempo de funcionamiento.[77] Los dos últimos elementos se pueden 

clasificar como criterios operacionales, ya que determinan el programa de temperatura de 

operación durante el ciclo. La actividad inicial establece la temperatura de inicio para cumplir 

con las especificaciones del producto, mientras que la estabilidad del catalizador es más 

relevante en la mitad y al final de la corrida, ya que determina la velocidad de aumento de 

temperatura para mantener el producto dentro de esas especificaciones. Cuando se procesan 

alimentaciones pesadas, la estabilidad del catalizador es de particular importancia para lograr 

un ciclo de vida aceptable debido a la rápida desactivación del catalizador causada por los 

metales y el coque.   

 

 En los últimos años se han desarrollado catalizadores en fase dispersa sin soporte para 

resolver esos problemas. Consiste en dos tipos de catalizador: catalizador dispersado soluble en 

agua y catalizador dispersado soluble en aceite.  

 

2.2.1 Desactivación del catalizador soportado 

 El catalizador soportado se desactiva debido a la deposición de coque y el 

envenenamiento por metales que se produce en tres fases. La primera fase es la deposición de 

coque en el catalizador fresco. La segunda fase está representada por la tasa de desactivación 

constante que está influenciada por la deposición del metal de la materia prima, durante la cual 

el níquel y el vanadio llenan los poros y bloquean los sitios activos. La tercera es la rápida 

desactivación causada por la obstrucción final de la boca del poro del catalizador por deposición 

de metal. Por lo tanto, en el procesamiento de petróleos más pesados, se requieren grandes 

volúmenes de poros y tolerancia a los componentes de la materia prima para lograr un alto nivel 

de eficiencia. Se requieren diámetros de poros grandes para reducir las limitaciones de difusión. 

Los catalizadores altamente porosos y de baja área superficial tienen propiedades de transporte 
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favorables y tienen altas capacidades de resistencia al taponamiento de poros por metales, pero 

la actividad de hidrotratamiento de estos catalizadores es relativamente baja. Los catalizadores 

menos porosos y de gran área superficial tienen una mayor actividad de hidrotratamiento, pero 

son más susceptibles a la desactivación causada por el taponamiento de la boca de poro. Por lo 

tanto, es necesario un equilibrio óptimo entre la capacidad de los metales y la actividad de 

hidrotratamiento para optimizar la carga del catalizador y maximizar su ciclo de vida. Con el 

fin de superar el problema de los poros de los catalizadores soportados, se han desarrollado 

catalizadores dispersos en suspensión (no soportados) y se discuten en la Sección siguiente. 

 

2.2.2 Nanocatalizadores metálicos en suspensión para hidrotratamiento 

 El estudio del hidrocraqueo de hidrocarburos con catalizadores dispersos o 

catalizadores en fase de suspensión ha aumentado últimamente debido a la capacidad de estos 

procesos para mejorar las alimentaciones con baja gravedad API, alto contenido de asfáltenos y 

alto contenido de impurezas (S, N, Ni y V), lo que les proporciona una gran ventaja sobre los 

procesos de hidrotratamiento en lecho fijo, móvil y burbujeo. 

 

 Los catalizadores dispersos son partículas muy pequeñas, por lo tanto, tienen un área 

superficial muy grande y proporcionan a las reacciones de hidrotratamiento catalítico una alta 

velocidad de transferencia de masa, por lo tanto, las velocidades de reacción son más rápidas 

que las de los catalizadores utilizados en reactores de lecho fijo, móvil y burbujeo. 

 

 La gran facilidad de transferencia de masa y energía favorece el hidrocraqueo excesivo 

y, por lo tanto, reduce la producción de coque y gases de hidrocraqueo.[78] Sin embargo, el 

desarrollo de un proceso económicamente viable para el hidrocraqueo de un hidrocarburo 

utilizando un catalizador en disperso se basa en la identificación de alta eficiencia y bajo costo, 

así como la optimización de las condiciones de operación.  

 

 Otra ventaja característica de los catalizadores dispersos es que como no hay un lecho 

fijo, se evita la canalización preferencial común a las operaciones de FBR. También pueden ser 

posibles tiempos de ejecución más largos para la conversión, ya que no es necesario reemplazar 

un lecho de catalizador desactivado. Si los catalizadores dispersos se utilizan para una técnica 
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de recuperación in situ, una desventaja potencial es tratar con la recuperación del catalizador. 

Sin embargo, la recuperación de catalizadores soportados en una técnica in situ probablemente 

suponga un desafío mucho mayor. 

 

 Con respecto a la conversión del crudo pesado con catalizadores soportados, es 

importante reconocer que la porosidad del catalizador es inversamente proporcional a la 

superficie disponible. Esto significa que cuanto mayor sea el radio de los poros, menor será el 

área superficial, lo que implica menos sitios para anclar especies activas. Observar el hecho de 

que el poro debe tener aproximadamente seis veces (o más) el tamaño de las moléculas 

seleccionadas para su conversión con el fin de maximizar la velocidad de acceso a los sitios y 

poner la reacción bajo control catalítico (químico), implica un gran control la reducción en los 

sitios disponibles cuando se trata de moléculas grandes como los asfáltenos, típicamente 

presentes en petróleos pesados. Al recordar que el tamaño promedio de asfáltenos es de 3 a 6 

nm, se requiere que los poros en el catalizador poroso estén alrededor de 40 nm y que los 

aglomerados más grandes (>10 nm) todavía tendrían problemas para penetrar en los poros. Se 

reconoce que hay muchas moléculas con tamaños más bajos, pero son más fáciles de procesar, 

mientras que las moléculas más pesadas, si no se convierten rápidamente, producirían depósitos 

y taponearían sus poros debido a su mayor tendencia a condensar sus estructuras y aglomerarse.  

  

 Los catalizadores dispersos son más eficientes que los catalizadores soportados, sin 

embargo, tienen algunas desventajas. La mezcla y la homogeneidad del catalizador con el 

hidrocarburo a tratar es difícil porque tiende a asentarse, especialmente cuando la concentración 

del catalizador es alta y el tamaño de partícula promedio es mayor a 10 micrones.[79] 

 

 Los catalizadores dispersos utilizados en el proceso de hidrocraqueo se pueden 

clasificar de acuerdo con la Figura 2.16. 
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Figura 2.16 Tipos de catalizadores dispersos utilizados en procesos de hidrocraqueo [80]. 

 

a) Catalizadores finamente pulverizados 

 Los catalizadores de mineral finamente en polvo han sido ampliamente estudiados y 

empleados en hidrocraqueo en fase dispersa debido a su bajo costo y alta disponibilidad. Los 

minerales más utilizados y reportados en numerosas patentes son: hematita, laterita, magnetita, 

limonita, molibdenita, ferrita y otras. El tamaño de partícula y la cantidad de catalizador mineral 

utilizado se encuentran entre 5-100 micrones y 0.5-2% en peso, respectivamente.[81-84] 

  

 Los catalizadores finamente pulverizados de grado industrial o analítico son óxidos, 

sulfuros o sales de hierro, molibdeno, titanio, cobalto, níquel, rodio y cromo, entre otros, y 

mezclas de estos en varias proporciones. Al igual que los catalizadores minerales, varias 

patentes y artículos reportaron buenos resultados con catalizadores de grado industrial o 

analítico. El rango de tamaño de partículas y las concentraciones utilizadas son similares a las 

de los minerales. Los catalizadores finos se preparan mediante molienda, molienda, tamizado y 

secado de piezas de minerales o materiales de calidad analítica o técnica.[85,86] 
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 Las principales desventajas de los catalizadores pulverizados finamente son su baja 

actividad en comparación con los catalizadores solubles y la dificultad para mantenerlos en 

suspensión en el hidrocarburo. Por estas razones, en los procesos de hidrocraqueo que utilizan 

catalizadores de fase dispersa pulverizados finamente, se requieren condiciones de operación 

más severas y una mayor mezcla o turbulencia para evitar la sedimentación del catalizador 

 

b) Catalizador soluble en agua 

 Se han estudiado varios tipos de precursores solubles en agua en el hidrocraqueo en 

fase dispersa, que incluyen: nitratos o acetatos de tiomolibdato, fosfomolibdato, de níquel y 

cobalto, pero el más utilizado es el molibdato de amonio debido a su costo relativamente bajo.[87] 

  

 Los precursores solubles en agua son menos estudiados que los solubles en aceite 

debido a que agregar agua dificulta la refinación de los productos obtenidos. Además, el agua 

añadida puede disolver las sales presentes en el hidrocarburo y esto puede disminuir la 

dispersión del precursor del catalizador. En las condiciones operativas de hidrocraqueo, la 

aglomeración de estas sales puede promover su deposición sobre el sulfuro de metal con el que 

reduce su actividad.[88] 

  

 Los precursores de sulfuros metálicos solubles en agua tienen un tamaño de partícula 

similar al observado en los precursores solubles en aceite, pero no exhiben actividades 

catalíticas similares. El grado de dispersión de los catalizadores solubles en agua es cercano al 

de los precursores finamente pulverizados porque a la temperatura del hidrocraqueo en 

suspensión, se produce la separación del agua. La dispersión de catalizadores solubles en agua 

se mejora al reducir la tensión superficial entre la solución acuosa y la alimentación precursora 

y esto se logra mediante agitación vigorosa y el uso de surfactantes. Sin embargo, a pesar de 

estas mejoras, los rendimientos líquidos y la actividad catalítica obtenida con los precursores 

solubles en agua siguen siendo inferiores a los obtenidos con los precursores solubles en 

aceite.[88] 
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c) Catalizadores solubles en aceite 

 Son compuestos organometálicos que son solubles en hidrocarburos líquidos y 

generalmente son ácidos orgánicos (principalmente octanoicos, oxálicos, nafténicos), aminas y 

carbonilos de metales de transición. Panarati y col.[89] fueron los primeros en estudiar con más 

detalle el efecto del tipo y cantidad. de catalizador soluble utilizado en los procesos de 

hidrocraqueo en fase dispersa. Para esto, llevaron a cabo experimentos de hidrocraqueo en 

suspensión en un reactor por lotes con un residuo al vacío de petróleo crudo Belayin utilizando 

varios tipos de catalizadores solubles en aceite como: naftenato de molibdeno (MoNaph), acetil 

acetonato de molibdeno (MoAA), ácido fosfomoládico (PMA), hierro naftenato (FeNaph), 

naftanato de níquel (NiNaph), resinato de cobalto (CoRe), resinato de vanadio (VRe) y acetil 

acetonato de renenio (RuAA). De acuerdo con los rendimientos y las calidades del producto 

líquido obtenido con cada uno de los catalizadores, sus resultados permiten establecer el 

siguiente orden de actividad para los metales analizados: Mo, Ni, Ru, Co, V y Fe. Además, los 

resultados mostraron que el rendimiento de los catalizadores utilizados es prácticamente 

independiente del grupo funcional unido al metal. Otros autores han confirmado más 

recientemente estos resultados con diferentes tipos de alimentación y condiciones operativas, 

que muestran que las fases catalíticamente activas son sulfuros metálicos y sus complejos 

organometálicos solo facilitan el grado de dispersión del catalizador en el hidrocarburo.[87] 

 

 Durante el hidrocraqueo en fase dispersa, los precursores solubles en aceite forman 

microestructuras cristalinas de sulfuro metálico que se agrupan irregularmente. Estas estructuras 

cristalinas tienen diámetros promedio inferiores a 2 micrones y consisten en capas individuales 

apiladas de tamaños de cristal menores a 40 Å.[90] 

 

 Debido a su pequeño tamaño molecular, el sulfuro metálico de complejo 

organometálico soluble en aceite es catalíticamente más activo y exhibe mayores rendimientos 

y calidad de los productos líquidos en comparación con los precursores catalíticos de polvo fino 

o agua soluble en los procesos de hidrocraqueo en suspensión de crudos pesados, crudos extra 

pesados, bitumen y residuos de destilación al vacío.[91] 
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 En la última década se han realizado algunos estudios experimentales para el proceso 

de mejoramiento in situ. Se ha investigado la adición de diferentes tipos de donantes de 

hidrógeno y catalizadores para mejorar el crudo pesado in situ. En esta sección, se presenta una 

revisión de algunos de estos estudios. 

 

 En el año 2007, Vasquez, A., [92] sintetizo catalizadores bimetálicos de Ni-W y Co-Mo 

sulfurados, dispersos en emulsión de agua/aceite, con un tamaño promedio de 50 nm, como 

agente surfactante utilizo monooleato de sorbitan (C24H44O6), realizo pruebas de 

hidrodesulfuración de tiofeno (HDS) e hidrogenación de tolueno en un reactor continuo, las 

condiciones de reacción que utilizo fueron de  350 °C y 56 kg/cm2 presión de H2, comparado 

con catalizadores soportados, los catalizadores dispersados mostraron una actividad más alta 

(casi el doble), y resultaron ser más activos y estables en la reacción de HDS y la de 

hidrogenación, debido a que tienen mayor área superficial y mayor resistencia al azufre (son 

más estables). 

 

 En 2015, Ovalles y col.,[93] sintetizaron 3 nanocatalizadores a base de Fe con diferentes 

tamaños de partícula (20 nm, 60 nm y 90 nm) soportados en SiO2, usaron tetralina como donador 

de H2, realizaron pruebas de mejoramiento con crudo extra pesado de la cuenca de Orinoco 

(Hamaca, Colombia) de 9.1 °API, 22% de asfáltenos, viscosidad (80 °C) de 1810 cP y 3.75% 

de azufre en un reactor batch de 300 ml, las condiciones de reacción fueron 280-315 °C, 63 

kg/cm2 presión de CH4 y 24 horas, introdujeron 10% en peso de catalizador,  obtuvieron 26% 

de conversión para HDS, 27% de conversión de asfáltenos, también observaron aumento en la 

cantidad de α-hidrógeno unido a los anillos aromáticos. 

  

 Scott y col.,[94] en 2015, prepararon nanopartículas de sulfuro de NiMo por 

precipitación usando microemulsiones de agua/aceite, con un tamaño de partícula de 100 nm, 

utilizaron como surfactante Dioctil sulfosuccinato de sodio (C20H37NaO7S), realizaron pruebas 

de hidrotratamiento con gasóleo de vacío en un micro reactor batch de 100 ml, las condiciones 

de reacción fueron de 380 °C, 56 kg/cm2 presión de H2 y 6 horas, introdujeron 20 g de residuo 

de vacío y 0.2 g de catalizador (1% en peso), obtuvieron 50% de conversión para HDS y 9.3% 

para HDN, realizaron pruebas comparativas con el catalizador NiMo/Al2O3, donde obtuvieron  
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69% de conversión de HDS y 2.8% para HDN, mencionan que la causa de una menor conversión 

de HDS para las nanopartículas de sulfuro de NiMo, es porque durante la reacción ocurre un 

desprendimiento de segregados de Ni (39% aproximadamente) de la superficie de las partículas 

del MoS2, los cuales en conjunto forman la fase activa NiMoS. 

 

 Young y col.,[95] en 2016, sintetizaron nanopartículas de sulfuros de NiW con un 

tamaño promedio de 150 nm, dispersadas en solución acuosa, en la síntesis variaron la relación 

molar de Ni/W (0, 0.005, 0.01 y 0.02),  realizaron pruebas de mejoramiento con residuo de vacío 

de 2.3 °API, 23% en peso de asfáltenos y 4.8% en peso de azufre en un micro reactor batch de 

100 ml, introdujeron 30 g de residuo de vacío y 40 mg de catalizador (0.13% en peso), las 

condiciones de reacción que utilizaron fueron de  400 °C, 70 kg/cm2 presión de H2 y 4 horas, 

los mejores resultados los obtuvieron con la relación molar Ni/W = 0.02, el producto obtenido 

tuvo una gravedad API de 14.3°, 4.2% de asfáltenos (81.8% de conversión), 0.65% de azufre 

(86.5% de conversión) y 4% de carbón, lograron obtener mejores resultados que los 

catalizadores comerciales WS2 y MoS2, los cuales fueron probados a las mismas condiciones de 

reacción.  

 

 En el año 2016, Contreras y col.,[96]  sintetizaron nanocatalizadores de sulfuro de Mo 

en solución acuosa por medio de suspensión coloidal, usando polivinilpirrolidona como agente 

estabilizante, con 5 tamaños de partícula (15 nm, 60 nm, 150 nm, 500 nm y 11,000 nm), 

realizaron pruebas de hidrodesulfuración con gasóleo de vacío en un micro reactor batch de 100 

ml, las condiciones de reacción fueron de 370 °C, 35 kg/cm2 presión de H2 y 6 horas, 

introdujeron 20 g de residuo de vacío y 0.058 g de catalizador (0.29% en peso), obtuvieron los 

siguientes porcentajes de conversión de HDS; 11,000 nm-18%, 500 nm-25%, 150 nm-30%, 60 

nm-41% y 15 nm-42%, el aumento de conversión fue significativo al disminuir el tamaño de 

partícula de 11,000 a 60 nm, sin embargo en el rango de 60 a 15 nm el aumento es prácticamente 

despreciable. 

 

 Ortega y col.,[97] en 2017, sintetizaron catalizadores de NiMo disolviendo las sales 

precursoras en solución acuosa, usando H2SO4 como agente acidificante, realizaron pruebas de 

hidrocraqueo con petróleo crudo pesado de 12.5 °API, 26.4% en peso de asfáltenos, 5.56% en 
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peso de azufre, viscosidad de 13490 cSt y 23% en peso de destilados (540 °C -), en un reactor 

batch de 500 ml, introdujeron 200 g de crudo pesado y 2 g de catalizador líquido (1% en peso), 

las condiciones de reacción que utilizaron fueron de  400 °C, 100 kg/cm2 presión de H2 y (30, 

60 y 90 minutos de reacción), los mejores resultados obtenidos fueron con un tiempo de reacción 

de 60 minutos: 20 °API, 12.2% en peso de asfáltenos (53.8% de conversión), 3.23% en peso de 

azufre (41.9% de conversión), viscosidad de 153 cSt y 72% en peso de destilados (540 °C -), 

también realizaron pruebas con un catalizador comercial NiMo/Al2O3 bajo las mismas 

condiciones de reacción, los mejores resultados se obtuvieron con el catalizador de Ortega y col. 

en cada uno de los parámetros analizados. 

 

 Sung y col.,[98]  en 2018, estudiaron el efecto de los precursores de Mo con diferentes 

estados de oxidación (Mo[0], Mo[IV] y Mo[V]) en el hidrocraqueo, con los 3 diferentes 

precursores obtuvieron tamaños aproximados de partícula de 10 nm, realizaron pruebas de 

hidrocraqueo con residuo de vacío de 21% en peso de asfáltenos, 5.3% en peso de azufre, 

viscosidad (a 100 °C) de 3580 cSt, 0% de destilados (PEI-342 °C), 5.8% de gasóleo de vacío 

(342-525 °C) y 56.8% de residuo (525-750 °C), en un reactor batch de 150 ml, introdujeron 30 

g de residuo de vacío y 360 ppm de precursor metálico, las condiciones de reacción que 

utilizaron fueron de  400 °C, 97 kg/cm2 presión de H2 y 4 horas, los 3 precursores metálicos 

mostraron buena actividad catalítica en el hidrocraqueo de residuo de vacío,  produciendo 

distribuciones de productos muy similares, 33% de destilados, 42% de gasóleo de vacío, 12% 

de residuo (525-750 °C) y 4.5% de coque, debido a que el residuo de vacío tiene una alta 

cantidad de azufre, no se necesitó azufre adicional para que los catalizadores se sulfuraran in 

situ,         los resultados indican que los 3 precursores tienen una alta capacidad para formar la 

fase MoS2, la cual es altamente estable y genera alta actividad catalítica en el hidrocraqueo.  

 

 Con base en el análisis anterior, se concluyó como mejor opción el trabajar 

sintetizando catalizadores metálicos a base de Ni y Mo, ya que son los 2 metales más activos en 

el proceso de mejoramiento de crudos pesados y extra pesados, con tamaños de partícula 

inferiores a los 100 nm, debido a que proporcionan una mayor área específica comparados con 

los de tamaño superior, las nanopartículas metálicas se colocaron en una suspensión coloidal 

para mantenerlas en suspensión y así evitar formar agregados de mayor tamaño, usando 
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polietilenglicol como agente estabilizante, cabe señalar, que el objetivo de usar polietilenglicol 

es debido a que aparte de proporcionar una alta estabilidad coloidal, actúa como donador de H2, 

lo cual ayuda a mejorar el rendimiento en el proceso de mejoramiento de crudos pesados y 

extrapesados.  

 

 La metodología de la síntesis de los nanocatalizadores metálicos en suspensión se 

discute en la siguiente sección.   

 

2.2.3 Síntesis de nanocatalizadores metálicos en suspensión 

  El diseño y la preparación de las nanopartículas han sido recientemente el centro de 

gran atención debido a sus importantes aplicaciones. Las nanopartículas, como su nombre 

indica, son partículas que tienen menos de 100 nm de diámetro.[78] Otros investigadores, por 

otro lado, consideran que las nanopartículas tienen menos de 10 nm.[78] Las nanopartículas 

exhiben propiedades novedosas que difieren de las de los materiales a granel. Estas propiedades 

varían con el tamaño de partícula. En principio, el tamaño de las nanopartículas se puede 

manipular para proporcionar materiales con propiedades específicas. Las nanopartículas tienen 

varias aplicaciones, como catálisis, remediación ambiental, nanocompuestos, nanofluidos, 

medicina, imágenes, resonancia magnética, revestimiento por inmersión, etc..[99]  

  

 Las técnicas de preparación de nanopartículas se pueden dividir ampliamente en 

técnicas físicas, donde los materiales a granel se dividen mecánicamente en nanopartículas; y 

técnicas químicas, donde las nanopartículas se sintetizan a partir de la nucleación y el 

crecimiento de especies precursoras.[100] La Figura 2.17 es una representación esquemática que 

ilustra las dos técnicas de preparación de las nanopartículas. Debido a la dependencia de las 

propiedades de las nanopartículas en el tamaño de las partículas, el control sobre el tamaño de 

las partículas ha sido reconocido como un aspecto esencial en la selección de una técnica de 

preparación de nanopartículas. La capacidad de producir cantidades suficientes de 

nanopartículas puras con estructura homogénea a un costo razonable son otros factores 

importantes. Además, a medida que el mundo se está haciendo más consciente del medio 

ambiente, las condiciones tales como el consumo mínimo de energía y materia prima, y la 

producción mínima de desechos peligrosos también se están volviendo cada vez más limitantes. 
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Las técnicas de síntesis de nanopartículas difieren en el grado en que satisfacen los requisitos 

anteriores. Esto ha limitado la aplicación de algunas de estas técnicas a escala de laboratorio. 

Hay cinco técnicas principales que caen dentro de la categoría química: (i) co-precipitación 

química, (ii) electroquímica, (iii) sonoquímica, (iv) procesamiento de sol-gel y (v) 

microemulsiones. Todas estas técnicas requieren la presencia de un agente estabilizante para 

evitar la agregación de las nanopartículas resultantes.[101] 

 

 

Figura 2.17 Esquema ilustrativo de las técnicas de preparación de nanopartículas [100]. 

  

 Las nanopartículas coloidales se dispersan en un disolvente que puede ser a base de 

agua o un disolvente orgánico para partículas hidrófilas o hidrófobas, respectivamente, mientras 

que las nanopartículas anfifílicas pueden dispersarse en ambos tipos de disolventes[102,103]. La 

Figura 2.18 muestra algunas moléculas de ligando hidrófobas comúnmente utilizadas. La Figura 

2.19 muestra algunas moléculas de ligando hidrofílicas. 

 

 La estabilidad de las partículas coloidales está regida por la red entre las fuerzas 

repulsivas y atractivas que emergen a medida que las partículas se aproximan entre sí debido al 

movimiento browniano y/u otras fuerzas externas. Cuando las fuerzas repulsivas dominan, la 
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suspensión coloidal estable se mantiene, mientras que las fuerzas atractivas netas conducen a la 

agregación de partículas y la precipitación. La fuerza de Van der Waals es una interacción de 

tipo atractivo, y es inversamente proporcional a la sexta potencia de la distancia entre las 

superficies de las partículas. Por otro lado, la repulsión electrostática y/o la estabilización 

estérica, actúan para estabilizar las partículas coloidales.[104] 

 

Figura 2.18 Nanopartícula metálica central con diferentes moléculas de ligando hidrófobas. De 

izquierda a derecha: óxido de trioctilfosfina (TOPO), trifenilfosfina (TPP), dodecanotiol 

(DDT), bromuro de tetraoctilamonio (TOAB) y ácido oleico (OA) [100]. 

 

Figura 2.19 Nanopartícula metálica central con diferentes moléculas de ligando hidrofílico. De 

izquierda a derecha: Ácido mercaptoacético (MAA), ácido mercaptopropiónico (MPA), ácido 

mercaptoundecanoico (MUA), ácido mercaptosuccínico (MSA), ácido dihidrolípido (DHLA), 

trifenilfosfina bis-sulfonada, mPEG5-SH, mPEG45-SH (2000 gmol-1) y un péptido corto de la 

secuencia CALNN [100]. 
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 La estabilización electrostática es principalmente efectiva en soluciones acuosas. 

Surge de una repulsión coulombina entre las partículas, que es efectiva en una capa doble 

eléctrica que rodea la partícula coloidal. La figura 2.20 muestra partículas metálicas coloidales 

que adsorben los cationes y la doble capa eléctrica circundante. La fuerza iónica y la temperatura 

de la solución acuosa impacta la eficacia de estabilización electrostática.[105,106] 

 

 

Figura 2.20 Estabilización electrostática de nanopartículas metálicas [100]. 

 

 A diferencia de la estabilización electrostática, la estabilización estérica puede ser 

efectiva en medios tanto acuosos como no acuosos. Se basa en la adsorción de moléculas de 

cadena larga, como por ejemplo surfactantes, sobre la superficie de la partícula. La adsorción 

de estas moléculas proporciona una capa protectora que dificulta la agregación de partículas, ya 

que actúan como resortes[100]. La Figura 2.21 muestra un esquema de las partículas coloidales 

rodeadas por las moléculas de cadena larga en medio acuoso y aceite. 

 

 

Figura 2.21 Estabilización estérica de nanopartículas metálicas: a) medio de dispersión base 

orgánico; b) medio de dispersión base acuoso [100]. 
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 La reducción de sales de metales de transición en solución es el método más utilizado 

para generar suspensiones coloidales de metales. De hecho, este método es generalmente muy 

simple de implementar. Se ha utilizado una amplia gama de agentes reductores para obtener 

materiales coloidales: gas como hidrógeno o monóxido de carbono, hidruros o sales como 

borohidruro de sodio o citrato de sodio, o incluso solventes oxidables como alcoholes. 

 

 Existe un número grande de trabajos de investigación donde reportan las diferentes 

metodologías de síntesis de partículas metálicas nanométricas, en esta sección, se presenta una 

revisión solo de los estudios que fueron la base para llevar a cabo la síntesis de los 

nanocatalizadores que se usaron en este trabajo de investigación.  

 

 En el año 2000, Bonet y col.,[107] utilizaron diferentes alcoholes como agentes 

reductores en la síntesis de metales de transición coloidal tales como Rh, Pt, Pd, Os o Ir. Todas 

estas suspensiones coloidales fueron estabilizadas por polímeros u oligómeros orgánicos, como 

el alcohol polivinílico (PVA), la polivinilpirrolidona (PVP), el éter polivinílico (PVE) o la 

ciclodextrina, obtuvieron un buen control del tamaño de partícula entre 5-15 nm, las 

dispersiones coloidales permanecieron estables durante varios meses, encontraron que la adición 

de PVP es necesaria para evitar la sinterización entre partículas y que se tiene que controlar la 

cantidad de agente estabilizante agregado ya que el exceso inhibe completamente la reducción 

del complejo metálico. 

 

 Luo y col.,[108] sintetizaron en el 2005, nanopartículas de paladio con una distribución 

de tamaño estrecha (~5nm) mediante la aplicación de polietilenglicol (PEG) y acetato de paladio 

(II) (Pd(OAc)2) en ausencia de otros agentes químicos. El PEG actuó como agente reductor y 

estabilizador, obtuvieron alta estabilidad en las dispersiones coloidales. 

 

 En el año 2008, Liu y col.,[109] prepararon nanopartículas de Ni monodispersas 

mediante reducción química con hidrato de hidrazina como agente reductor y etilenglicol como 

solvente. Investigaron el efecto de la cantidad de polivinilpirrolidona (PVP) en la preparación 

de las nanopartículas, encontraron que el tamaño promedio de partícula de níquel se puede 
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controlar de 103 nm a 46 nm aumentando la relación másica de PVP a NiCl2*6H2O, obtuvieron 

nanopartículas de forma esférica y monodispersadas.  

 

 Con base en el análisis realizado en la sección 2.2.1 y en la presente, se concluyó como 

mejor opción que el mejor procedimiento y más simple para la síntesis de nanopartículas 

metálicas en suspensión consiste en la reducción química de sales metálicas en solución acuosa 

o alcoholes utilizando borohidruro de sodio (NaBH4) o hidrazina (N2H4) como agente reductor 

y un polímero como agente estabilizante. Las nanopartículas metálicas obtenidas a partir de este 

método son a menudo pequeñas (1-100 nm), siendo ideales cuando la productividad del 

catalizador se ve impulsada por el aumento del área superficial del metal activo. 

 

2.3 Modelado cinético 

Para determinar la cinética de las reacciones de hidrocraqueo con catalizadores 

dispersos, se han propuesto tres enfoques[110]: 

• Modelo semi-empírico con transferencia de masa. 

• Modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo térmico y catalítico sin transferencia de 

masa. 

• Modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de masa. 

 

Los modelos aplican de manera generalizada para el mejoramiento de crudo pesados, 

residuos, bitumen y cualquier otra fracción importante de crudo. 

 

Los métodos consisten en la creación de pseudo-componentes, considerando rangos de 

valores similares de temperatura de ebullición que tengan los distintos compuestos (por ejemplo, 

gas, nafta, destilado, gasóleo de vacío, residuos, etc.). La cantidad de pseudo-componentes se 

establece por la utilidad que tendrá el modelo. Un mayor número de pseudo-componentes 

resulta en un modelo más complejo y, por lo tanto, mayor requerimiento de capacidad de análisis 

y de cómputo. Un buen modelo debe tener equilibrio entre la simplicidad de aplicación y la 

precisión de ajuste al proceso.  
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Nguyen y colaboradores[111] desarrollaron el modelo semi-empírico con transferencia 

de masa para la hidroconversión de residuo atmosférico que consiste en un mecanismo de 

reacción de cinco pseudo-componentes, como se observa en la Figura 2.22, el supuesto principal 

para la construcción de esta red fue que el hidrocraqueo ocurre gradualmente de moléculas 

grandes a moléculas pequeñas por ello, y para reducir el número de parámetros a estimar, la 

reacción de conversión de residuos a naftas fue despreciada.    

 

A diferencia del resto de los modelos, el modelo semi-empírico con transferencia de 

masa toma en cuenta la contribución del hidrógeno disuelto sobre la conversión de los residuos, 

haciendo aparición como término común en las ecuaciones de velocidad de reacción. Además, 

considera la influencia de vaporización de los pseudo-componentes tales como destilados, nafta 

y gas; asimismo del hidrógeno, incluyendo cálculos de equilibrio líquido-vapor y de 

transferencia de masa líquido-gas. Se obtuvieron ajustes entre los datos experimentales y los 

valores calculados por el modelo de alrededor del 95 % de intervalo de confianza. 

 

 

Figura 2.22 Modelo semi-empírico con transferencia de masa propuesto por Nguyen y 

colaboradores [111]. 

 

Por otra parte, Almeida y colaboradores[112] desarrollaron el modelo empírico para 

reacciones de hidrocraqueo térmico y catalítico sin transferencia de masa. El modelo considera 

que la conversión del residuo se debe principalmente al efecto térmico, por lo tanto, las 

respectivas reacciones se incluyen en la red en forma paralela a las reacciones catalíticas, ver 

Figura 2.23. Otra consideración importante es que el residuo de vacío (VR) está representado 
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por porciones sencillas y complejas. El residuo complejo es nombrado microcarbono (MC) y 

representa la porción de molécula poliaromáticas. El residuo sencillo (VRS) representa a los 

nafténicos, parafínicos y pequeños aromáticos unidos a esos núcleos poliaromáticos. 

 

 

Figura 2.23 Modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo térmico y catalítico sin 

transferencia de masa propuesto por Almeida y colaboradores [112]. 

 

Por otra parte, la reacción de conversión de diesel a naftas y gas fue despreciada bajo 

el argumento de que, los hidrocarburos con bajo punto de ebullición tienden a ser más estables 

térmicamente. Se obtuvieron buenos ajustes con los datos experimentales 

Una ventaja importante del modelo es su utilidad cuando se desea estudiar el efecto de la masa 

del catalizador sobre las reacciones de hidrocraqueo, ya que este parámetro forma parte de las 

expresiones de velocidad de reacción en el rubro catalítico.  

 

El modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de 

masa es el método más simple pero útil que ha demostrado lograr buena precisión de ajuste con 

los datos experimentales. La transferencia de masa entre fases de reacción no se considera 

puesto que el volumen de control para el balance de masa es el volumen completo del reactor. 

Las reacciones en este modelo se llevan a cabo solo en la fase líquida y se analizan de manera 

independiente para cada condición de operación. Además, se aplica el supuesto de que todas las 

ecuaciones de velocidad de reacción son de primer orden debido al exceso de hidrógeno en el 

sistema reactivo, lo que permite escribir un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias de 

primer orden.   
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El modelo propone un mecanismo de reacción basado en la transformación de cinco 

pseudo-componentes: residuo (R), gasóleo al vacío (VGO), destilado (D), nafta (N) y gas (G), 

como se muestra en la Figura 2.24.  

 

 

Figura 2.24 Modelo empírico para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de 

masa propuesto por Sánchez y colaboradores [113]. 

 

El mecanismo propuesto y los supuestos definidos facilitan la resolución de las 

ecuaciones de velocidad de reacción y, los valores calculados mediante métodos numéricos se 

logran ajustar a los datos experimentales independientemente de la cantidad de pruebas 

experimentales, a diferencia de los otros métodos (por ejemplo: variación de cantidad de 

hidrógeno o variación de cantidad de catalizador). 

 

Hassanzadeh y colaboradores[114], en 2010, utilizaron por primera vez este modelo con 

el fin de estudiar la cinética de la reacción de hidrocraqueo de un crudo pesado pesado, rico en 

residuos de destilación atmosférica (aproximadamente 48% en peso), con catalizador disperso 

en un reactor batch. Las evaluaciones catalíticas se realizaron bajo un gran exceso de hidrógeno 

en un reactor por lotes a 500 psi y a temperaturas de 320, 350 y 380 ºC. El tiempo de residencia 

fue de 3-72 horas, con una velocidad de agitación constante de 500 rpm. Se utilizó un catalizador 

de níquel-tungsteno-molibdeno (Ni-W-Mo) soluble en agua con una relación de Ni/Mo = 0.3 en 

una concentración de 1000 ppm en peso. Se aplicó la técnica de Monte Carlo para la estimación 

de las constantes cinéticas. La conversión del residuo se ajustó para una reacción de primer 

orden con una energía de activación promedio aparente de 47.8 kcal/mol. Las constantes de 

velocidad relacionadas con la conversión del residuo mostraron una selectividad de 
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transformación hacia gasóleo al vacío. Las composiciones del producto calculadas lograron una 

buena concordancia con las mediciones experimentales (por debajo del 5% de error promedio 

absoluto).  

 

Ortega García y colaboradores[115] aplicaron el modelo empírico para reacciones de 

hidrocraqueo catalítico sin transferencia de masa a crudo pesado utilizando un catalizador ácido 

líquido en un reactor continuo. Las evaluaciones catalíticas se llevaron a cabo a 

aproximadamente 1400 psi de presión y a temperaturas de 350 y 370 ºC, durante 180 horas de 

reacción bajo agitación constante de 50 rpm. Se aplicó la técnica de optimización Levenberg-

Marquardt modificada, lográndose un buen ajuste con los datos experimentales. Las constantes 

de velocidad obtenidas referente al residuo indicaron una mayor velocidad de transformación 

hacia destilados que hacía naftas o gasóleo al vacío y mucho mayor que hacía gases. Adicional 

a esto, obtuvieron valores bajos de energías de activación atribuyéndose a una buena dispersión 

del catalizador.  

Finalmente, Kim y colaboradores[116] modificaron el modelo agregando la posibilidad de 

generación de coque directamente del residuo y agrupando la nafta y el destilado en un solo 

pseudo-componente para contrarrestar, en los cálculos, el parámetro adicional. La evaluación 

catalítica la llevaron a cabo en un reactor batch a una presión de aproximadamente 1350 psi a 

380 y 400 ºC, utilizando 360 ppm de MoS2 como catalizador disperso. La reacción se mantuvo 

en agitación constante a 1500 rpm durante 6 horas. Se aplicó la técnica de optimización 

Levenberg-Marquardt, haciendo uso del software Matlab, lográndose un buen ajuste con los 

datos experimentales. Los resultados de las constantes cinéticas muestran que la principal 

contribución entre las reacciones de hidrocraqueo la proporciona la conversión del gasóleo al 

vacío; el cuál, a una considerable mayor velocidad. se transforma a destilados presentando 

también una importante transformación hacia gases. La principal desventaja es la falta de 

objetividad en la determinación de la selectividad de reacción por la propuesta de agrupamiento 

de las fracciones clave (destilados y naftas) en un solo pseudo-componente. 

 

2.3.1 Energía de activación 

La constante de velocidad de reacción k no es verdaderamente una constante, es sólo 

independiente de las concentraciones de las especies que interactúan en la reacción. La cantidad 
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k es referida a la velocidad de reacción específica o constante de velocidad. Casi siempre 

depende fuertemente de la temperatura y de que esté presente un catalizador o no. 

Fue el gran químico sueco Arrhenius quien primero sugirió que la dependencia de la velocidad 

de reacción específica k con respecto de la temperatura, podría correlacionarse por medio de la 

ecuación (2.1): 

 𝑘(𝑇) = 𝐴𝑒−𝐸/𝑅𝑇                                                            (2.1) 

donde: 

A = constante 

E = energía de activación, J/mol 

R = constante de los gases = 8.314 J/mol K 

T = temperatura absoluta, K 

 

Si los reactivos son radicales libres que esencialmente reaccionen de inmediato al 

chocar, hay usualmente energía de activación. Sin embargo, para la mayoría de los átomos y las 

moléculas que experimentan una reacción, se requiere una energía de activación. Dos razones 

son las siguientes, para reaccionar:  

 

1. Las moléculas requieren energía para distorsionar o estirar sus enlaces de modo que puedan 

romperse para formar otros nuevos. 

2. Las fuerzas de repulsión estérica y electrónica deben ser vencidas para que las moléculas 

reaccionantes se acerquen. 

 

La energía de activación puede considerarse como una barrera para la transferencia de 

energía (de energía cinética a energía potencial) entre moléculas reactivas y debe ser vencida. 

 

La ecuación postulada por Arrhenius sigue siendo el paso más importante de cinética 

química y aún conserva su utilidad en la actualidad. La energía de activación, E, se determina 

experimentalmente efectuando la reacción a diversas temperaturas. Después de sacar el 

logaritmo natural de la ecuación se obtiene la ecuación (2.2): 

 

ln 𝑘 = ln 𝐴 −
𝐸

𝑅
(

1

𝑇
)                                                          (2.2) 
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La energía de activación puede encontrarse a partir de una gráfica de ln k en función de (1/T)[117].

  

La presencia de un catalizador en el medio de reacción normalmente reduce la energía 

de activación del sistema, facilitando así la transformación química. Sin embargo, el factor de 

frecuencia A, debe ser bastante más pequeño en reacciones catalíticas que en los sistemas que 

reaccionan en ausencia del catalizador. En efecto, el número de colisiones entre las moléculas 

de los reactantes es mucho mayor que el de éstas con los centros activos del catalizador.[118] 

 

Con base en el análisis anterior y debido a las características de las evaluaciones 

catalíticas desarrolladas experimentalmente, se seleccionó el modelo empírico para reacciones 

de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de masa, Figura 2.24, para la obtención de los 

parámetros cinéticos. Se aplicó la técnica de optimización Levenberg-Marquardt, haciendo uso 

del software R, para la estimación de las constantes cinéticas. Finalmente, se utilizó la ecuación 

de Arrhenius para determinar las energías de activación correspondientes. 

 

2.4 Estudio difusional 

 

2.4.1 Difusión molecular 

La difusión es un mecanismo que da como resultado una transferencia neta de material 

a través de un plano de referencia. Sin embargo, con frecuencia se encuentran dificultades para 

medir los flujos difusivos puros en los líquidos, ya que la transferencia de masa también puede 

tener lugar a través del mismo plano de referencia mediante flujo convectivo. 

 

El flujo convectivo puede ser el resultado de (i) la existencia de un gradiente de 

temperatura, (ii) un cambio de volumen en la mezcla, y (iii) efectos mecánicos tales como 

vibración o pulsación. Se puede lograr la reducción al mínimo del flujo convectivo debido a los 

gradientes de temperatura mediante un control adecuado de la temperatura. El efecto del cambio 

de volumen de la mezcla en los coeficientes de difusión puede determinarse y el coeficiente de 

difusión corregido en consecuencia. La minimización de los efectos mecánicos requiere 

confinar el líquido bajo investigación a tubos capilares de varios tipos. Tales capilares ofrecen 
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una resistencia considerable al flujo convectivo, pero permiten que el proceso de difusión se 

produzca sin obstáculos. Esto dio lugar al uso de celdas de diafragma que emplean materiales 

sinterizados para la medición de flujos difusivos. Tales materiales sinterizados son 

esencialmente matrices de tubos capilares que confinan el líquido en el que se produce la 

difusión.[119] 

  

2.4.2 Celda de diafragma 

La celda de diafragma Stokes ha sido, desde hace 67 años, la mejor herramienta para 

investigar sobre la difusión en líquidos. No es costoso de construir, es lo suficientemente 

resistente como para usar en un laboratorio y es capaz de lograr precisiones de hasta 0.2%. Las 

celdas de diafragma constan de dos compartimentos separados por una frita de vidrio o por una 

membrana porosa,[120] ver figura 2.25 (a). Los dos compartimientos se agitan comúnmente a 

aproximadamente 60 rpm con un imán que gira alrededor de la celda. Inicialmente, los dos 

compartimentos están llenos de soluciones de diferentes concentraciones. Cuando se completa 

el experimento, los dos compartimentos se vacían y se miden las dos concentraciones de 

solución.  

El coeficiente de difusión D se calcula en el diafragma poroso, ver figura 2.25 (b). 

Debido a que el diafragma tiene un volumen mucho más pequeño que las soluciones adyacentes, 

se asume que el gradiente de concentración en el diafragma es lineal en cualquier punto dado 

en el tiempo y, como tal, se tiene un proceso de estado pseudo estable.[121] Los compartimentos 

adyacentes son mucho más grandes que el diafragma en sí, porque contiene mucho más material. 

Sus concentraciones cambian lentamente como resultado de la transferencia de una gran 

cantidad de soluto. Por el contrario, el diafragma contiene relativamente poco material. Los 

cambios en su perfil de concentración ocurren rápidamente. Por lo tanto, incluso si este perfil 

es inicialmente muy diferente del estado estacionario, se aproximará a un estado estable antes 

de que las concentraciones en los compartimentos adyacentes puedan cambiar mucho. Como 

resultado, el perfil a través del diafragma siempre estará cerca de su valor estable, aunque las 

concentraciones del compartimento dependan del tiempo.[121] Esta suposición simplifica la 

ecuación diferencial gobernante significativamente. 
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Figura 2.25 Celda de diafragma Stokes. 

 

En este estado pseudoestacionario, el flujo a través del diafragma es el dado por la 

difusión de la membrana, ecuación 2.3: 

 

 𝐽𝐴 = [
𝐷𝐻

𝑙
] (𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟)       (2.3) 

donde 

A = especie a difundir en un medio B. 

𝐽𝐴 = Densidad de flujo de cantidad de materia de A en B. 

D = Coeficiente de difusión de A en B (cm2/t). 

H = Fracción del área del diafragma que está disponible para la difusión. 

𝑙 = Espesor del diafragma. 

𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = Concentración de la especie que difunde en el compartimento inferior. 

𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = Concentración de la especie que difunde en el compartimento superior. 

 

Proponiendo un balance de masa general en los compartimentos adyacentes:  

 𝑉𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
𝑑𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

𝑑𝑡
= −𝑆𝐽𝐴 

 𝑉𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
𝑑𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

𝑑𝑡
= +𝑆𝐽𝐴 

 

Imán giratorio 

para rotación 

Diafragma 

poroso 

Barras de 

agitación 

magnética 

Soluciones 

de mezcla 

completa 

a) b) 
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donde S es el área del diafragma. Si estos balances de masa se dividen entre Vinferior y Vsuperior, 

respectivamente, y las ecuaciones se restan, se puede combinar el resultado con la ecuación de 

flujo para obtener la ecuación 2.4: 

 

         
𝑑

𝑑𝑡
(𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟) = 𝐷𝛽(𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 − 𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟)                (2.4) 

donde: 

 𝛽 =
𝑆𝐻

𝑙
(

1

𝑉𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
+

1

𝑉𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
) 

 

es una constante geométrica característica particular de la celda de diafragma que se utiliza. Esta 

ecuación diferencial, ecuación 2.4, está sujeta a la condición inicial: 

 

𝑡 = 0,    𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 = 𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
0 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

0  

 

 Si el compartimiento superior se llena inicialmente con solvente (medio B), entonces su 

concentración de soluto inicial será cero.                                                   

  

 La integración de la ecuación diferencial sujeta a esta condición da el resultado deseado, 

ecuación 2.5: 

                                   𝐷 =
1

𝛽𝑡
ln (

𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
0 −𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

0

𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟−𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
)                (2.5) 

 

 Se puede medir el tiempo t y las diversas concentraciones directamente. Se puede 

determinar el factor geométrico 𝛽 mediante la calibración de la celda con una especie cuyo 

coeficiente de difusión es conocido. Entonces podemos determinar los coeficientes de difusión 

de solutos desconocidos[121]. 

 

2.4.3 Técnica de calibración 

El factor 𝛽 es una constante geométrica, particular de la celda de diafragma que se 

utilice y esta dependiente de S (área del diafragma disponible para la difusión) y l (espesor 
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efectivo del diafragma); parámetros de difícil determinación. Por lo tanto, el factor geométrico 

𝛽 necesita ser obtenido experimentalmente, usando un soluto con difusividad conocida.  

 

El estándar de calibración normal para determinar β es el cloruro de potasio acuoso 

(KCl)[122-124] ya que los coeficientes de difusión diferencial precisos están disponibles en un 

rango relativamente amplio de concentraciones, lo que lo convierte en un patrón de referencia 

ideal. 

 

 Dado que el enfoque del presente trabajo es para sistemas no acuosos, surge la pregunta 

sobre la idoneidad de usar un sistema acuoso para calibrar un diafragma para mediciones de 

difusión no acuosa. Mills[125] ha demostrado que este es un procedimiento válido para emplear.  

  

 Cuando se cambia a un sistema no acuoso, la calibración obtenida de KCl acuoso se 

mantendrá siempre que se cumplan las siguientes condiciones: 

 

1. Las propiedades de poro del diafragma no cambian cuando se usa un solvente no acuoso ya 

que los solventes no acuosos no afectan las propiedades del vidrio. 

2. Las características de transferencia de masa externa en la cara de la membrana no cambian 

apreciablemente cuando se usa un disolvente no acuoso, siempre que se encuentre agitando 

a una velocidad tal que los efectos de transferencia de masa externa se minimizan, lo que 

generalmente se confirma experimentalmente. Para fritas de vidrio relativamente gruesas, la 

magnitud de la resistencia a la transferencia de masa externa es pequeña en relación con la 

resistencia del diafragma como resultado de la trayectoria de difusión más larga [126]. 

 

  Después de una búsqueda exhaustiva de investigaciones previas referente al estudio de 

la difusión molecular de sistemas catalíticos en crudo, no se encontró alguno. Esto, muestra la 

importancia de llevar a cabo el análisis con el objetivo de confirmar los supuestos hechos en la 

descripción y discusión del comportamiento cinético obtenido de la reacción de hidrocraqueo, 

con catalizador disperso, en secciones previas. Se empleó la secuencia teórica descrita para el 

desarrollo experimental de la determinación del coeficiente de difusión del sistema coloidal 

catalítico en el crudo pesado. 
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2.5 Posible aplicación de los nanocatalizadores en suspensión para mejoramiento in situ  

Una alternativa potencialmente más económica al mejoramiento del petróleo crudo 

pesado, que usa grandes reactores de alta presión en superficie, es el mejoramiento del petróleo 

antes de la producción, ya sea en un yacimiento de petróleo, cerca de un pozo productor o en el 

pozo productor. Ya se han propuesto proyectos de mejoramiento catalítico in situ, esto implica 

colocar catalizadores heterogéneos en o cerca de un pozo de producción, pasar el crudo y co-

reactivos, como hidrógeno, agua o monóxido de carbono, sobre el catalizador, lograr 

temperaturas y presiones suficientes para un grado razonable de mejoramiento y producir el 

aceite mejorado.  

 

Para ser útiles en el mejoramiento in situ, los catalizadores dispersados necesitan tener 

una actividad catalítica significativa en presencia de soluciones acuosas de salmuera y a 

temperaturas, presiones y presiones parciales de hidrógeno fuera de sus parámetros de diseño 

típicos. Se ha demostrado cierto éxito en el hidroprocesamiento de petróleos crudos pesados en 

agua utilizando un catalizador soportado, pero a condiciones de procesamiento en superficie y 

una actividad catalítica disminuida.  

 

El procesamiento in situ tiene varias ventajas sobre la tecnología de mejoramiento de 

superficie convencional. La mejora in situ se puede aplicar pozo por pozo, de modo que no se 

requieren los grandes volúmenes de producción que son necesarios para los procesos en 

superficie. Los procesos in situ se pueden ajustar fácilmente para tener en cuenta la disminución 

de las tasas de producción. No hay necesidad de construir recipientes de presión grandes y 

costosos, ya que la formación del reservorio sirve como reactor. La mejora in situ se puede 

aplicar tanto en tierra como en mar adentro, en ubicaciones remotas y en lugares donde un 

mejoramiento en superficie sería inapropiado.  

 

El procesamiento in situ también difiere de la mayoría de los procesos en superficie 

convencionales en que se tratan los petróleos crudos en el rango completo, y no fracciones 

específicas de un rango de ebullición como se hace comúnmente en las refinerías. Esto es 

particularmente importante para los componentes más pesados, que deberían sufrir reacciones 

más fácilmente en sus formas solubilizadas naturales. Finalmente, el coque o el lodo de los 
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productos que contienen cantidades concentradas de impurezas eliminadas se pueden dejar en 

el yacimiento, aliviando las preocupaciones ambientales y reduciendo los costos de eliminación. 

Un obstáculo para el procesamiento in situ con catalizadores dispersos es la posibilidad de que 

una vez colocados en el lugar donde se llevará a cabo la reacción, no sean recuperables, y de ser 

así, probablemente se desactivará significativamente debido al contacto con la salmuera y la 

deposición de metales que contiene el crudo. 
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3. Metodología 
 

En la primera etapa del proyecto de investigación se prepararon catalizadores 

monometálicos de Ni y Mo, así como también catalizadores bimetálicos Ni-Mo utilizando 3 

relaciones de Ni/Mo: 0.1, 0.3 y 0.5, se usó metanol como disolvente de las sales precursoras 

metálicas, como agente estabilizante se utilizó polietilenglicol (PEG) y borohidruro de sodio 

como agente reductor.  

 

Los catalizadores sintetizados fueron caracterizados por diferentes técnicas: Dispersión 

de Luz Dinámica (DLS), Microscopia Electrónica de Barrido (SEM), Microscopia Electrónica 

de Transmisión (TEM) y Difracción de Rayos X (DRX),,  

 

Los materiales sintetizados se sometieron a evaluación catalítica de hidrotratamiento de 

crudo pesado en un reactor batch de 1000 ml de volumen, bajo un intervalo de temperaturas de 

310-370 °C, 1000 kg/cm2 de presión de H2, en un intervalo de tiempo de 4-72 h, y 

concentraciones de catalizador de 100, 500 y 1000 ppm. 

 

El crudo pesado y los productos obtenidos después de reacción fueron analizados bajo 

normas ASTM para determinar su °API, viscosidad, % de azufre, SARA y % volumen de 

fracciones destiladas.    

 

3.1 Síntesis de los catalizadores 

 

3.1.1 Reactivos 

Los precursores se seleccionaron dependiendo de la formulación del catalizador a 

formar. Para este trabajo, los metales seleccionados fueron níquel y molibdeno y las 

formulaciones bimetálicas NiMo. Las principales razones para la selección de los precursores 

fueron el costo, como se muestra en la Tabla 3.1 y por razones ambientales, ya que los nitratos 

pueden formar NOx cuando se descomponen. 

 



61 
 

Los precursores seleccionados son heptamolibdato de amonio tetrahidratado 

(NH4)6Mo7O24·4H2O (Sigma-Aldrich, 99.98%) y acetato de níquel Ni(OCOCH3)2·4H2O 

(Sigma-Aldrich, 98%) debido al menor consto comparado con los otros precursores, las sales 

solubles en agua también son mucho menos costosas que aquellas que son solubles en aceite. 

 

Tabla 3.1 Precios de sales precursoras [127]. 

Precursor soluble en agua  Precio por 100 g  (pesos) % de metal 

Molibdato de amonio 19,800 48.94 

Heptamolibdato de amonio 6,150 54.34 

Acetilacetonato de níquel 10,100 22.84 

Nitrato de níquel 4,629 20.18 

Cloruro de níquel 2,320 45.28 

Acetato de níquel 833 23.58 

 

Se uso etanol puro (Fermont, 98%) como disolvente, polietilenglicol (PEG) HO-(CH2-

CH2-O-)n-H (Sigma-Aldrich) como surfactante y como agente reductor se utilizó borohidruro 

de sodio (Sigma-Aldrich, 96%).  

 

3.1.2 Preparación de las nanocatalizadores metálicos en suspensión coloidal 

Todas los nanocatalizadores fueron sintetizados mediante el método de reducción química 

de sales metálicas disueltas en etanol, utilizando borohidruro de sodio (NaBH4) como agente 

reductor y como agente estabilizante se usó polietilenglicol. 

 

Nanocatalizadores monometálicos  

 Se sintetizaron 2 catalizadores, uno de Ni y uno de Mo, se siguió el siguiente 

procedimiento: 

 

1. Se agregaron 0.22 g de Ni(OCOCH3)2·4H2O  o  0.093 g de (NH4)6Mo7O24·4H2O 

según sea el caso, dentro de un matraz Erlenmeyer con 50 ml de etanol.  

2. Se colocó el matraz dentro de un baño ultrasónico por 30 minutos a una temperatura 

de 60 °C para lograr disolución completa de las sales metálicas.  
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3. Se agregaron 0.5 g de polietilenglicol, se dejó 30 minutos en sonicación constante 

y a 60 °C.  

4. Finalmente se agregaron 0.05 g de borohidruro de sodio y se colocó nuevamente 

en el baño ultrasónico por 60 minutos a 60 °C. 

 

Nanocatalizadores bimetálicos   

Se sintetizaron 3 catalizadores bimetálicos, de acuerdo con las siguientes relaciones de 

NiMo: 0.1, 0.3 y 0.5, se siguió el siguiente procedimiento: 

 

1. Se disolvieron por separado en vasos de precipitado las sales metálicas de acuerdo 

con cada una de las relaciones de NiMo, usando las siguientes cantidades de 

precursores metálicos:  

- NiMo: 0.1, se disolvieron 0.022 g de Ni(OCOCH3)2·4H2O en 25 ml de etanol y 0.084 

g de (NH4)6Mo7O24·4H2O en 25 ml de etanol. 

- NiMo: 0.3, se disolvieron 0.066 g de Ni(OCOCH3)2·4H2O  en 25 ml de etanol y 

0.065 g de (NH4)6Mo7O24·4H2O en 25 ml de etanol. 

- NiMo: 0.5, se disolvieron 0.11 g de Ni(OCOCH3)2·4H2O  en 25 ml de etanol y 0.047 

g de (NH4)6Mo7O24·4H2O en 25 ml de etanol. 

2. Se colocaron los vasos de precipitado dentro del baño ultrasónico por 30 minutos a 

una temperatura de 60 °C para lograr disolución completa de las sales metálicas. 

3. Se introdujeron ambas soluciones en un matraz Erlenmeyer y se colocó dentro de un 

baño ultrasónico por 30 minutos a una temperatura de 60 °C para lograr mezclar 

ambas soluciones. 

4. Se agregaron 0.5 g de polietilenglicol, se dejó 30 minutos en sonicación constante y 

a 60 °C.  

5. Finalmente se agregó 0.05 g de borohidruro de sodio y se colocó nuevamente en el 

baño ultrasónico por 60 minutos a 60 °C. 

 

En la tabla 3.2 se muestra la nomenclatura utilizada para los catalizadores sintetizados. 
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Tabla 3.2 Nomenclatura de los catalizadores sintetizados. 

Catalizador Descripción 

NiNPs Catalizador monometálico de níquel  

MoNPs Catalizador monometálico de molibdeno 

NiMoNPs-0.1 Catalizador bimetálico relación molar Ni/Mo:0.1 

NiMoNPs-0.3 Catalizador bimetálico relación molar Ni/Mo:0.3 

NiMoNPs-0.5 Catalizador bimetálico relación molar Ni/Mo:0.5 

 

3.2 Caracterización de los nanocatalizadores  

 

Después de que se sintetizaron los nanocatalizadores, se caracterizaron utilizando 

diferentes técnicas para evaluar su tamaño, morfología y fases metálicas creadas. La 

caracterización de las propiedades de los catalizadores es muy importante para el diseño y 

manufactura a escala experimental e industrial, así como la optimización de los procesos 

catalíticos para su posible aplicación a nivel industrial. El propósito principal consiste en 

entender la interrelación entre la actividad y la selectividad del catalizador con sus propiedades 

físicas y químicas. Las técnicas de caracterización que se utilizaron en la evaluación de las 

propiedades de estos materiales catalíticos son: 

 

• Dispersión de Luz Dinámica (DLS) 

• Microscopia Electrónica de Transmisión (TEM) 

• Microscopia Electrónica de Barrido (SEM) 

• Difracción de Rayos X (DRX) 

 

3.2.1 Dispersión de Luz Dinámica (DLS) 

Esta técnica permitió analizar la distribución del tamaño promedio de las partículas y 

el índice de polidispersidad de las mismas, este índice consiste en un número que se calcula a 

partir de 2 parámetros que se ajustan a los datos de correlación (análisis de cumulantes). El 

índice de polidispersidad es adimensional, y se escala de tal modo que los valores inferiores a 

0.05 rara vez se observan, excepto con patrones altamente monodispersos. Los valores mayores 

a 0.7 indican que la muestra posee una distribución muy amplia, y probablemente no sea apta 

para la técnica de dispersión de luz dinámica (DLS).  
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 La dispersión de luz dinámica (DLS) es una técnica para medir el tamaño de partícula 

de las suspensiones coloidales. En DLS, la muestra se ilumina con un rayo láser y la intensidad 

de la luz dispersada resultante producida por las partículas, fluctúa a una velocidad que depende 

del tamaño de las partículas. La intensidad de la luz dispersada fluctúa debido a las partículas 

que experimentan un movimiento browniano aleatorio. El análisis de estas fluctuaciones de 

intensidad permite la determinación de la distribución de los coeficientes de difusión de las 

partículas, que se convierten en una distribución de tamaño utilizando teorías establecidas. 

 

El coeficiente de difusión de las esferas coloidales está bien descrito por la ecuación de 

Stokes-Einstein, ecuación (3.1): 

𝐷 =  
𝑘𝑇

6𝜋𝜇𝑠𝑜𝑙𝑣𝑒𝑛𝑡𝑟
                                                             (3.1)  

 

donde, D = coeficiente de difusión (m2•s-1) 

             T = temperatura (K) 

             r = radio de la partícula  

             k = constante de Boltzman (J•K-1) 

             μsolvente = viscosidad del solvente (Pa•s-1) 

 

Esta correlación se puede entender mejor en la Figura 3.1. A medida que las partículas 

se mueven más rápido, la correlación decae más rápido con el tiempo, y para partículas más 

grandes es lo opuesto. 

 

Figura 3.1 Representación de la correlación DLS. 
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La relación de Stokes-Einstein muestra que el movimiento browniano es inversamente 

proporcional al tamaño: una partícula más grande se difundirá más lentamente que una partícula 

pequeña. La temperatura y la viscosidad se deben conocer con precisión, ya que la temperatura 

es directamente proporcional a la velocidad de difusión: el aumento de la temperatura aumentará 

el movimiento browniano. La relación Stokes-Einstein también muestra que el aumento de la 

viscosidad del disolvente reducirá el movimiento browniano.  

 

El diámetro medido de DLS en el agua, se denomina diámetro hidrodinámico y se 

ilustra en la Figura 3.2. Dicta cómo la partícula se mueve dentro del líquido con el supuesto de 

que todas las partículas son esféricas. 1/K (longitud de Debye) es el espesor de la doble capa 

eléctrica, o capa de carga iónica, y depende de la fuerza iónica del medio. En medios orgánicos, 

una capa de carga iónica (es decir, una capa externa) no está presente, lo que reduce la 

interacción de las partículas con los medios solventes, por lo que no afecta la medición directa 

de DLS. 

 

 

Figura 3.2 Diámetro hidrodinámico (efecto de la fuerza iónica). 

 

Las partículas suspendidas en un medio líquido tienden a aglomerarse y asentarse con 

el tiempo. La sonicación prepara las muestras para medir las partículas dispersadas. Sin 

embargo, existe un momento crítico para la sonicación más allá del cual se produce la 

aglomeración.  

Se usó un tiempo de sonicación de 10 minutos para cada muestra para dispersar las 

partículas nanométricas, ya que se encontró que los períodos de sonicación de menos de 10 

minutos redispersaban las partículas y los períodos de más de 20 minutos dieron como resultado 

una aglomeración parcial.  

Diámetro hidrodinámico  

En solvente acuoso En solvente orgánico 

Diámetro de partícula 1/ K Diámetro de partícula 
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La concentración de partículas también es un parámetro importante para el análisis de 

DLS, ya que las altas concentraciones de partículas dan como resultado un aumento en las 

mediciones del tamaño de partículas debido a la aglomeración. Estos tamaños de partículas se 

pueden aumentar a grados más allá de las limitaciones de medición del instrumento (≥ 10 μm). 

Las altas concentraciones de partículas también conducen a altas opacidades de la muestra que 

también impiden que el instrumento proporcione mediciones significativas.  

 

Por estas razones, los catalizadores en suspensión sintetizados se dispersaron con 

solvente/estabilizante adicional fresco (es decir, "libre de partículas") para obtener relaciones 

razonables de señal-ruido. Se utilizo la relación:  1 parte de catalizador en suspensión y 9 partes 

de solvente estabilizante. 

 

 Las muestras se transfirieron a viales de vidrio de 20 ml con tapón de rosca y se 

colocaron en el baño de sonicación por 10 minutos para redispersar las partículas metálicas, 

antes de realizar la medición en el DLS se midió el índice de refracción de la muestra colocando 

0.5 ml en el refractómetro automático Abbemat-300 de la marca Anton Paar, posteriormente se 

colocaron 10 ml de muestra en la celda de vidrio del equipo DLS Litesizer-500 de la marca 

Anton Paar donde se realizaron las mediciones de tamaño de partícula de los nanocatalizadores 

en suspensión. 

 

3.2.2 Microscopia Electrónica de Barrido (SEM) 

 Esta técnica se utilizó para determinar la estructura superficial y tamaño aproximado 

de las nanopartículas. Una ventaja significativa de las imágenes SEM es que producen imágenes 

con una calidad tridimensional. Esta profundidad nos dará más información sobre la forma de 

las partículas. 

 

 La técnica SEM utiliza un cañón de electrones para bombardear la muestra en un vacío 

bajo. El haz de electrones se escanea en un patrón rectangular de líneas paralelas llamadas ráster, 

y también se escanea mediante la retrodispersión o el detector secundario en función del detector 

que se utilizará. Después de que el detector recibe la señal, se envía al tubo de rayos catódicos, 

en el cual la señal se amplifica y muestra la imagen producida al usuario.  



67 
 

 Las nanopartículas se separaron de la suspensión mediante centrifugación y 

posteriormente fueron lavadas en 2 ocasiones con etanol y una con acetona, se colocó una gota 

de la muestra en una cinta de carbón colocada sobre una rejilla de cobre y se secó a temperatura 

ambiente. La muestra en la cinta de carbón se examinó utilizando un SEM PHILIPS XL30 a 

una aceleración de voltaje 15 kV. 

 

3.2.3 Microscopia Electrónica de Transmisión (TEM) 

Esta técnica se utilizó para determinar el tamaño y morfología de las nanopartículas 

metálicas. En un tubo cónico para centrifuga se colocó 5 ml de la muestra, se le agregaron 15 

ml de etanol, se colocó en sonicación por 10 minutos y se sometió a centrifugación a 10,000 

RPM por 10 minutos, se retiró solo la parte líquida del tubo y se agregaron 20 ml de etanol 

fresco, se sonicó el mismo tiempo y nuevamente se centrifugo a las mismas condiciones, este 

procedimiento se realizó 4 veces, el precipitado obtenido se colocó en 20 ml de acetona, se 

sometió a sonicación por 10 minutos para dispersar las partículas. Una gota de la solución se 

depositó sobre una película de carbón soportada en rejillas de cobre y se secó a temperatura 

ambiente. La muestra en la rejilla se examinó utilizando un TEM JEOL JEM-2200FS con 

filamento de emisión de campo operado a una aceleración de voltaje de 200 kV. 

 

3.2.4 Difracción de Rayos X (DRX) 

Esta técnica permitió caracterizar la homogeneidad de la fase cristalina de las 

nanopartículas metálicas. 

 

El método se basa en el hecho de que un patrón de DRX es único para cada sustancia 

cristalina. Por lo tanto, si el patrón de una muestra desconocida coincide con el de una muestra 

auténtica y conocida, se puede asumir la identidad química. DRX es una técnica no destructiva 

y es el único método analítico que puede proporcionar información cualitativa y cuantitativa 

sobre los compuestos presentes en una muestra sólida. Sin embargo, los métodos cuantitativos 

(como los que involucran el modelado de patrones) son computacionalmente intensivos y solo 

pueden aplicarse con un potente software analítico. 
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Los rayos X son radiación electromagnética que se genera cuando un haz de electrones 

enfocado a través de un campo de alto voltaje bombardea un objetivo sólido estacionario o 

giratorio. Cuando los electrones chocan con los átomos en el objetivo y disminuyen la velocidad, 

se emiten rayos X. Los electrones de alta energía también expulsan electrones de la capa interna 

en los átomos a través del proceso de ionización. Cuando un electrón libre llena la capa, se emite 

un fotón de rayos X con la energía característica del material objetivo. Cuando los fotones de 

rayos X chocan con los electrones en los átomos de la muestra, algunos fotones del haz incidente 

se desviarán de la dirección del viaje original. 

 

Esta dispersión transporta información sobre la distribución de electrones en los 

materiales. Las ondas difractadas de diferentes átomos pueden interferir entre sí y la distribución 

de intensidad resultante está fuertemente modulada por esta interacción. La difracción se 

produce cuando las ondas interactúan con una estructura regular cuya distancia de repetición es 

aproximadamente la misma que la longitud de onda. Sucede que los rayos X tienen longitudes 

de onda del orden de unos pocos angstroms, lo mismo que las distancias interatómicas típicas 

en sólidos cristalinos. Los sólidos cristalinos tienen átomos que se disponen de forma periódica 

para producir ondas difractadas que consisten en máximos de interferencia brusca (es decir, 

picos) con la misma simetría que en la distribución de los átomos. Los picos en un patrón DRX 

están directamente relacionados con las distancias atómicas. Para un conjunto dado de planos 

de red cristalina (Figura 3.9), la ley de Bragg, ecuación (3.2), expresa la condición para que 

ocurra una difracción (picos): 

 

2𝑑 𝑠𝑒𝑛 𝜃 = 𝑛𝜆                                                            (3.2) 

 

donde, λ = longitud de onda de los rayos X 

             θ = ángulo de dispersión 

             n = orden del pico de difracción  

             d = distancia interplanar 
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Figura 3.3 Esquema de reflexión de rayos X de dos planos de un átomo en un sólido. 

 

Los patrones de DRX se registraron en un difractómetro de rayos X marca Siemens, 

modelo D-500. utilizando radiación K-alfa de cobre (λ = 1.5406 angstroms) a una tensión de 

tubo de 40 kV y una corriente de tubo de 40 mA con una velocidad de exploración de 2 °/ min 

en un rango de 2θ desde 3 ° y 80 °. El software del equipo cuenta con un banco de datos de las 

fichas de referencia de la Joint Comité of Powder Difrraction Standars (JCPDS), los 

difractogramas obtenidos se compararon con las fichas estándar para la determinación de las 

fases activas presentes. 

 

3.3 Evaluación catalítica  

Las condiciones de operación típicas para el hidrocraqueo con catalizadores dispersos a 

escala de laboratorio y piloto son similares a las utilizadas a escala industrial con catalizadores 

soportados, como se muestra en la Tabla 3.3. Las condiciones de operación se seleccionan según 

el tipo de reacción que se realizará y la alimentación utilizada.[128,129] En el caso de reacciones 

de hidrocraqueo en fase dispersa, de acuerdo con las condiciones de operación, se pueden 

clasificar en: [130,131] 

 

• Moderado: si las condiciones de presión y temperatura son inferiores a 80-100 

kg/cm2 y 410 °C respectivamente. Cuando los petróleos crudos pesados o los 

residuos se hidrocraquean, se alcanza una conversión de residuos de vacío 

inferior al 50%. 

Rayo X 

incidente 

Detector de 

rayos X 

difractado 

Muestra 
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• Severo: cuando las condiciones de presión y temperatura son superiores a 80-100 

kg/cm2 y 410 ° C, respectivamente. La conversión de residuos de vacío es 

superior al 50% cuando los petróleos pesados o los residuos se hidrocraquean. 

 

Tabla 3.3 Condiciones típicas de operación de reacciones con catalizador dispersado [132]. 

Tipo de  P T t 

Relación 

H2/Hidrocarburo 

Reacción (kg/cm2) (°C) (Horas) (m3/m3) 

Hidrogenolisis 20-60 300-450 1-6 140-900 

Hidrogenación 60-200 160-400 2-16 90-1800 

Hidrocraqueo 60-160 350-480 2-6 140-1800 

 

La evaluación catalítica se llevó a cabo en un reactor batch de 1000 ml de volumen de 

la marca Parr, equipado con un controlador de temperatura y agitación modelo 4848, un 

indicador de presión y un sistema automatizado de enfriamiento interno. El procedimiento que 

se llevó a cabo para las evaluaciones catalíticas es el siguiente: 

1. El reactor se cargó con 200 gramos de crudo pesado 

2. Se agrego la masa del catalizador dependiendo de la concentración deseada  

3. El reactor fue cerrado y se presurizo con nitrógeno a una presión de 120 kg/cm2 

para verificar la hermeticidad. 

4. Se purgo con hidrógeno durante 10 minutos para asegurar que no quedara aire 

dentro del reactor. 

5. Se presurizo con hidrógeno a 100 kg/cm2 

6. El reactor se calentó a 90 °C, en ese punto se encendió el sistema de agitación a 

120 rpm, esto con la finalidad de distribuir el catalizador en el crudo. 

7. Luego se aumentó la temperatura a una velocidad de 100 °C/h hasta llegar a la 

temperatura deseada y en ese momento comenzó el tiempo de reacción. 

8. Una vez concluido el tiempo de reacción, el reactor se enfrió a temperatura 

ambiente. 
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9. Se procedió a despresurizar el reactor, se tomó la muestra de los gases para su 

análisis y el resto se introdujo en un recipiente con hidróxido de sodio para 

neutralizar la acidez. 

10. Ya despresurizado el reactor, se procedió a su apertura para finalmente extraer los 

productos líquidos para ser analizados, el catalizador puede ser recuperado 

mediante filtración. 

 

En la Figura 3.4 se muestra el diagrama del sistema de reacción que se utilizó en las 

pruebas catalíticas. 

 

 

Figura 3.4 Diagrama del sistema de reacción utilizado en las pruebas de hidrotratamiento. 

 

Las pruebas catalíticas para el hidrotratamiento de crudo pesado se llevaron a cabo en 

3 etapas: 

I. Determinación de las condiciones óptimas de operación 

II. Selección del mejor catalizador 

III. Información experimental para estudio cinético 

 

 

H2 

N2 

nc 

nc 

IT 
 IP 

Venteo 
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Producto líquido 

Producto gas 
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3.3.1 Determinación de las condiciones óptimas de operación  

 Para estas pruebas se seleccionó el catalizador en base a Mo, ya que diferentes fuentes 

bibliográficas mencionan que es el que mejores resultados arrojo en los trabajos de investigación 

relacionados al mejoramiento de crudos pesados y extrapesados.[96,98,135] 

 

La operación del reactor fue isotérmica y por lotes, por lo tanto, la caída de la presión 

del hidrógeno no se compensó durante la reacción. Las condiciones de operación se variaron en 

los siguientes rangos: presión de hidrógeno inicial de 80-100 kg/cm2, tiempo de reacción de 3-

5 horas y temperatura de 350-370 ° C. La velocidad de agitación se mantuvo constante a 120 

rpm. 

Los rangos de presiones y temperaturas fueron elegidos porque es bien sabido que en 

estas condiciones, ocurren reacciones de hidrotratamiento y no hay precipitación de 

sedimentos.[135, 136,137]  

 

Durante cada experimento, el reactor se cargó con 200 gramos de petróleo crudo. En 

la tabla 3.4 se muestra el diseño de experimentos de las pruebas realizadas. 

 

Tabla 3.4 Diseño de experimentos para determinación de condiciones de operación. 

No. de Prueba Temperatura (°C) Presión (kg/cm2) Tiempo (h) 

1   80 3 

2 350 80 4 

3   80 5 

4   80 3 

5 370 80 4 

6   80 5 

7   100 3 

8 350 100 4 

9   100 5 

10   100 3 

11 370 100 4 

12   100 5 
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En cada una de las pruebas se evaluaron 3 parámetros a los productos obtenidos de 

reacción para poder seleccionar las condiciones de operación: viscosidad, gravedad API y % en 

peso de asfáltenos.  

 

3.3.2 Selección del mejor catalizador  

 Una vez seleccionadas las condiciones de operación (temperatura, presión y tiempo), 

se realizaron evaluaciones catalíticas a los catalizadores monometálicos de Ni y Mo variando 4 

concentraciones: 0, 100, 500 y 1000, para observar el efecto en el mejoramiento del crudo 

pesado, así como también se evaluaron los 3 catalizadores bimetálicos con las siguientes 

relaciones Ni/Mo: 0.1, 0.3 y 0.5, para estas últimas pruebas se utilizó una concentración de 500 

ppm.  

 

 En la tabla 3.5 se muestra el diseño de experimentos de las pruebas realizadas. 

 

Tabla 3.5 Diseño de experimentos para la selección del mejor catalizador. 

No. de Prueba Catalizador Concentración (ppm) 

1 - 0 

2 NiNPs 100 

3 NiNPs 500 

4 NiNPs 1000 

5 MoNPs 100 

6 MoNPs 500 

7 MoNPs 1000 

8 Ni/MoNPs-0.1  500 

9 Ni/MoNPs-0.3 500 

10 Ni/MoNPs-0.5 500 

 

En cada una de las pruebas se evaluaron 3 parámetros a los productos obtenidos de 

reacción para poder seleccionar las condiciones de operación: viscosidad, gravedad API y % de 

conversión de asfáltenos.  
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3.3.3 Información experimental para estudio cinético 

Una vez seleccionado el mejor catalizador, se realizaron evaluaciones catalíticas para obtener 

datos experimentales para realizar un estudio cinético de las reacciones de hidrotratamiento. Las 

condiciones de operación se variaron en los siguientes rangos: tiempo de reacción de 3-5 horas 

y temperatura de 310-370 °C, la presión de hidrogeno y la concentración del catalizador se 

mantuvieron constantes. En la tabla 3.6 se muestra el diseño de experimentos de las pruebas 

realizadas. 

Tabla 3.6 Diseño de experimentos para el estudio cinético. 

No. de Prueba Temperatura (°C) Tiempo (h) 

1   4 

2   12 

3   24 

4 310 36 

5   48 

6   60 

7   72 

8   4 

9   12 

10   24 

11 330 36 

12   48 

13   60 

14   72 

15   4 

16   12 

17   24 

18 350 36 

19   48 

20   60 

21   72 

22   4 

23   12 

24   24 

25 370 36 

26   48 

27   60 

28   72 
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Las composiciones de las fracciones de hidrocarburos productos de las reacciones 

experimentales se determinaron mediante el método de prueba estándar para la destilación de 

petróleo crudo de acuerdo con el método ASTM-D-2892-18a y mediante balances de masa.  

 

3.4 Caracterización del crudo pesado y productos de reacción 

 Las propiedades físicas y químicas del crudo pesado y de los productos obtenidos de 

reacción fueron determinadas de acuerdo a los métodos ASTM, que son las más utilizadas en el 

área petrolero.  

  

3.4.1 Gravedad API 

 La gravedad API es una medida que está en función de la densidad, describe cuán 

pesado o liviano es el petróleo comparándolo con el agua y se calculó mediante la ecuación 

(3.3). 

 

 

                                       (3.3) 

 

  

 Este parámetro es útil para conocer la calidad del petróleo, entre más alta es la gravedad 

API, el petróleo se considera de mejor calidad, físicamente, da una idea de la composición del 

crudo, es más ligero cuanto mayor es su °API, con mayor proporción de destilados ligeros y por 

lo tanto más favorable para la obtención de productos destilados de mayor valor comercial como 

gasolinas y gasóleos mediante un esquema de refinación simple, mientras que un crudo con 

menor °API, más pesado, necesitará de un esquema de refino más complejo que incluya 

procesos de conversión para obtener los mismos destilados. La Tabla 3.7 muestra la 

clasificación del petróleo en función de la densidad y la gravedad API. 

 

 

 

 

 

°API =
141.5

𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝑐𝑟𝑢𝑑𝑜 𝑎 15 °𝐶 
𝐷𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑 𝑑𝑒𝑙 𝐻

2
𝑂 𝑎 15 °𝐶

− 131.5 
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Tabla 3.7 Clasificación del petróleo en función de la gravedad API. 

Petróleo Densidad (g/cm3) Gravedad API 

Extrapesado > 1.0 10 

Pesado 0.92 – 1.0 10 - 22.3 

Mediano 0.87 – 0.92 22.3 – 31.1 

Ligero 0.83 – 0.87 31.1 – 39 

Superligero < 0.83 > 39 

 

 Las mediciones de gravedad API se realizaron en el densímetro de la marca Anton Para 

modelo DMA-4200M, el cual utiliza un método equivalente al método ASTM-D287, las 

ventajas de este equipo es que solo se necesitan 10 ml de muestra y un tiempo de 12 minutos 

para realizar la medición. 

 

3.4.2 Viscosidad 

 La viscosidad es una medida de la resistencia de un fluido a deformarse bajo tensión 

de corte o tensión de extensión. La viscosidad describe la resistencia de un fluido a fluir y puede 

considerarse como una medida de la fricción molecular interna.  

 

 Es una de las propiedades más importantes del petróleo en los aspectos operacionales 

de producción (extracción), transporte y procesamiento.   

 

 Para las mediciones se utilizó el viscosímetro rotacional de la marca Brookfield modelo 

DVII+Pro, este equipo mide la fuerza requerida para rotar un disco o una copa hueca sumergida 

en el petróleo a una velocidad predeterminada. Se combina con un baño de agua con temperatura 

controlada modelo TC-502 de la misma marca, este ayuda a obtener resultados más precisos.  

 

3.4.3 Análisis SARA  

 El análisis SARA (Saturados, Aromáticos, Resinas y Asfáltenos) es un análisis 

composicional cuantitativo, que se basa en diferencias de solubilidad y polaridad de los 
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componentes del petróleo. Los asfáltenos son el componente más pesado del petróleo crudo, 

generalmente separado al recoger su precipitado del crudo diluido con alcanos de cadena lineal, 

como n-pentano o n-heptano, como se muestra en la Figura 3.5. La porción restante a partir de 

entonces se conoce como máltenos (mezcla de saturados, aromáticos y resinas). En este estudio, 

la fracción de asfáltenos se precipitó del petróleo crudo pesado o del crudo mejorado utilizando 

n-heptano de acuerdo con el método ASTM D4124. 

 

Figura 3.5 Esquema del procedimiento del análisis SARA. 

 

 El procedimiento para la separación de asfáltenos se realizó de la siguiente manera:1 g 

de la muestra se mezcló con 40 ml de n-heptano, que se usó como agente precipitante. La mezcla 

de crudo más n-heptano se agitó durante 4 horas usando un agitador magnético. Después de eso, 

la mezcla se dejó durante 24 horas para permitir que los asfáltenos precipitaran y se 

sedimentaran. La fracción precipitada se filtró al vacío utilizando un papel filtro Whatman con 

un tamaño de poro de 11 μm y 4.25 cm de diámetro para separar la porción soluble n-heptano 

(es decir, los máltenos) de la porción de asfáltenos (es decir, insoluble en n-heptano). Los 

asfáltenos filtrados se lavaron con n-heptano hasta que se observó un líquido incoloro en el 

filtro. El papel filtro y el precipitado se secaron bajo un flujo de gas inerte (N2) en la campana 

durante 24 horas para eliminar cualquier n-heptano residual, y luego se pesaron los asfáltenos 

precipitados. El porcentaje en peso del contenido de asfáltenos se calculó por medio de la 

ecuación (3.4). 
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% en peso de asfáltenos =
peso de los asfaltenos precipitados secos(g)

peso del petróleo (g)
× 100              (3.4) 

 

3.4.4 Contenido de azufre  

El azufre puede presentarse como azufre elemental (S) y sulfuro de hidrogeno (H2S), 

que se encuentran disueltos en el crudo; también puede encontrarse formando parte de 

compuestos hidrocarbonados como mercaptanos, tiofenos, benzotiofenos, entre otros. El 

contenido en azufre depende del origen y antigüedad del crudo, los hay con un contenido muy 

bajo, con valores del orden del 0.1% en peso hasta con valores superiores al 6% en peso, ambos 

extremos son excepciones, y normalmente el intervalo se encuentra entre el 0.2 y el 4 % en peso. 

 

El contenido en azufre de un crudo es un factor importante, ya que se trasladaría casi 

en su totalidad a los productos de refino, que están sometidos a fuertes restricciones de calidad 

respecto a su contenido, será necesario eliminarlo de forma adecuada mediante una serie de 

procesos industriales que encarecen la operación, por esta razón, los crudos de bajo azufre 

necesitaran de procesos más suaves, y normalmente su valoración en el mercado será superior 

a los de alto azufre. 

 

El contenido de azufre se midió mediante el método ASTM-D4294 por medio del 

analizador de azufre en petróleo de la marca Horiba modelo SLFA-2100/2800. 

 

3.4.5 Destilación simulada 

La destilación simulada es la técnica más utilizada para la determinación de las curvas 

de destilación del producto líquido hidrotratado en diferentes intervalos de tiempo durante el 

curso de la reacción porque requiere una cantidad de muestra del orden de microlitros y un 

tiempo de análisis relativamente corto. Esto hace que sea muy conveniente evitar la alteración 

de la operación por lotes porque la cantidad de muestra extraída del reactor es pequeña.[111,138] 

 

Por lo general, los datos de destilación simulada se interpretan agrupándolos en varias 

fracciones de rango de ebullición, lo que proporciona una manera razonable de establecer los 

cambios en la composición del producto en función de las diferencias de los puntos de ebullición 
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entre la alimentación y los productos. Los puntos de ebullición típicos de las fracciones de 

petróleo son: [128,131,132] 

• Gas (<10 °C) 

• Nafta ligera (10-71 °C) 

• Nafta media (71 -177 °C) 

• Nafta pesada (177 -204 °C) 

• Combustible para aviones (204-274 °C) 

• Queroseno (274-310 °C) 

• Gasóleo (316-343 °C) 

• Gasóleo ligero de vacío (343-454 °C) 

• Gasóleo pesado de vacío (454-538 °C) 

• Residuos de vacío (R 538 °C+) 

 

Se pueden utilizar diferentes rangos de ebullición y número de fracciones. El menor 

número de fracciones, por supuesto, facilita el desarrollo del modelo cinético, es decir, un menor 

número de parámetros a estimar, pero la composición detallada del producto no se calcula 

adecuadamente. 

La destilación simulada se midió utilizando un cromatógrafo de gases Agilent modelo 

7890A de acuerdo con el método ASTM-D7169. 

 

3.5 Análisis cinético  

 

 Para determinar la cinética de la reacción, el procedimiento más común es medir las 

propiedades y la composición de los productos en función del tiempo para un conjunto de 

condiciones operativas. Para cualquier método de operación seleccionado, la cinética química 

se puede obtener solo con la composición del producto líquido.  

 

 La composición del gas generalmente no se mide como una función del tiempo porque 

su masa es más pequeña dentro del reactor, lo que afectaría el balance de masa y la presión en 

la operación batch. Generalmente, la composición del gas se puede medir descargando 

completamente el reactor. 
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  Las muestras líquidas tomadas del reactor en diferentes intervalos de tiempo y 

temperatura se analizan para determinar sus propiedades y composición. 

 

A partir del análisis de resultados obtenidos en la evaluación catalítica, se realizaron 

pruebas experimentales adicionales variando tiempos de residencia en el reactor (4, 12, 24, 36, 

48, 60, 72 horas) para cada temperatura de reacción, haciendo uso del catalizador que mostró 

mejor desempeño catalítico. Se establecieron como temperaturas de reacción 310, 330, 350 y 

370 °C.  

 

Las composiciones de las fracciones de hidrocarburos productos de las reacciones 

experimentales se determinaron mediante el método de prueba estándar para la destilación de 

petróleo crudo de acuerdo con la ASTM-D7169 y mediante balances de masa.  

 

Se utilizó el mecanismo de reacción propuesto por Sánchez y col.[113], Figura 2.24. Las 

fracciones de hidrocarburos establecidas en el mecanismo como pseudo-componentes se 

definen como: residuo no convertido, R (punto de ebullición >538 ºC); gasóleo al vacío, VGO 

(punto de ebullición a partir de los 343 hasta los 538 ºC); destilados, D (punto de ebullición a 

partir de los 204 hasta los 343 ºC); nafta, N (punto de ebullición < 204 ºC);  y gases, G 

(hidrocarburos C1-C4, H2S y NH3). 

El orden cinético de la ecuación de la velocidad de reacción del hidrocraqueo de 

residuos se determinó mediante la integración de la ecuación general de orden “n” (ecuación 

(3.5)):   

 

 𝑟𝑅 = 𝑘𝐶𝑅
𝑛                              (3.5) 

 

obteniéndose, por lo tanto: 

 

 𝐶𝑅
𝑐𝑎𝑙𝑐 = [𝐶𝑅0

1−𝑛 + 𝑘𝑡(𝑛 − 1)]
1 (1−𝑛)⁄

    (3.6) 

donde 𝐶𝑅 es el porcentaje en peso del residuo a diferentes tiempos, 𝐶𝑅0
 es el procentaje en peso 

del residuo en la alimentación, t es el tiempo de residencia, k es la constante de velocidad global, 

y n el orden de reacción. 
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De manera adicional, se llevó a cabo, para cada orden de reacción propuesto, la 

minimización de la suma del error cuadrático (SSE) entre los porcentajes en peso del residuo 

obtenidos experimentalmente y aquellos valores calculados (𝐶𝑅
𝑐𝑎𝑙𝑐) con el fin de confirmar la 

correcta selección del orden cinético. 

El modelo empírico seleccionado, para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin 

transferencia de masa, consiste en un conjunto de ecuaciones diferenciales, ecuación (3.7): 

 

 
𝑑�̅�

𝑑𝑥
= �̅�(𝑥, �̅�, �̅�)     (3.7) 

 

donde: 

𝑑�̅�

𝑑𝑥
 = vector de los derivados de �̅� 

�̅� = vector de las funciones 

x = variable independiente (tiempo de reacción) 

�̅� = vector de las variables dependientes (𝐶𝑅 , 𝐶𝑉𝐺𝑂, 𝐶𝐷, 𝐶𝑁 𝑦 𝐶𝐺) 

�̅� = vector de los parámetros desconocidos (𝑘1, 𝑘2, 𝑘3, 𝑘4, 𝑘5, 𝑘6, 𝑘7, 𝑘8, 𝑘9 y 𝑘10) 

 

Si se tienen las condiciones límite y el vector �̅� logra ser estimado, las ecuaciones 

diferenciales pueden ser integradas numérica o analíticamente para obtener los valores de �̅�. 

La suma ponderada de cuadrados de los residuos está dada por la ecuación (3.8): 

 

 Ф = ∑ 𝑤𝑗
𝑣
𝑗=1 (�̅�𝑗

∗ − �̅�𝑗)´(�̅�𝑗
∗ − �̅�𝑗)        (3.8) 

 

donde: 

𝑤𝑗= factor de peso correspondiente a la variable dependiente j. 

�̅�𝑗
∗= vector de valores experimentales de las variables dependientes j. 

�̅�𝑗= vector de valores calculados de las variables dependientes j, obtenidos de la ecuación (3.7). 

 

Se utilizó el método Levenberg-Marquardt[141] con el fin de minimizar la suma de 

cuadrados de los residuos descrita por la ecuación (3.8). Por lo tanto, el objetivo consistió en 

encontrar el conjunto de valores de los parámetros desconocidos (constantes de velocidad de 
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reacción) que lograra el cálculo de valores de variables dependientes (𝐶𝑅 , 𝐶𝑉𝐺𝑂, 𝐶𝐷, 𝐶𝑁 𝑦 𝐶𝐺) 

con gran precisión de ajuste a los datos experimentales. 

El método involucra una técnica de interpolación entre el método Gauss-Newton y el 

método del descenso en gradiente. Dicha interpolación se logra al añadir la matriz diagonal (𝜆𝐼)̅ 

a la matriz (𝐽 ̅́ 𝐽)̅, obteniéndose la ecuación (3.9): 

 

 ∆�̅� = [𝜆𝐼 ̅ + ∑ 𝑤𝑗(𝐽�̅�´𝐽�̅�)𝑣
𝑗=1 ]

−1
[∑ 𝑤𝑗𝐽�̅�´(�̅�𝑗

∗ − �̅�𝑗)𝑣
𝑗=1 ]   (3.9)  

 

donde: 

∆�̅�= vector de corrección que se aplica al valor estimado de �̅� para obtener una nueva estimación 

del vector de parámetros. 

𝐼  ̅= matriz identidad. 

𝐽=̅ matriz jacobiana de derivadas parciales de �̅� con respecto a �̅� evaluadas en todos los n puntos 

donde están disponibles las observaciones experimentales. 

𝜆= factor numérico positivo a elegir, en cada iteración, de modo que el vector de corrección 

dará como resultado una suma de cuadrados menor en la siguiente iteración. 

 

Se utilizó el software libre R (versión 3.5.1),[142] para llevar a cabo el algoritmo iterativo 

del método Marquardt, que consistió en los siguientes pasos: 

 

1. Se propuso estimaciones iniciales para el vector de los parámetros desconocidos �̅� 

(constantes de velocidad de reacción).  

2. Se asignó un valor a 𝜆, el software libre R toma como paso inicial un valor de 𝜆= 100. 

3. Se evaluó la matriz Jacobiana a partir de las ecuaciones del modelo. 

4. Se obtuvo el vector de corrección ∆�̅� mediante la ecuación (3.9).  

5. Se determinó la nueva estimación del vector de parámetros por medio de la ecuación 

(3.10): 

 

𝑏(𝑚+1) = 𝑏(𝑚) + 𝛥𝑏      (3.10) 
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6. Se calculó el nuevo valor de Ф. Si Ф(𝑚+1) < Ф(𝑚), se reduce el valor de 𝜆, por un factor 

de 4, por ejemplo. Si Ф(𝑚+1) > Ф(𝑚), se mantiene los parámetros antiguos 

[𝑏(𝑚+1) = 𝑏(𝑚)] y se incrementa el valor de 𝜆, por un factor de 2, por ejemplo. 

7. Se repitió los pasos 3-6 hasta que alguna o ambas de las siguientes condiciones fueron 

satisfechas:  

a. Ф no cambio apreciablemente. 

b. 𝛥𝑏 se volvió muy pequeña. 

 

El código desarrollado se encuentra en el anexo A. Como no se realizaron repeticiones 

de las corridas experimentales y, por lo tanto, se desconoce el valor de la varianza de la 

distribución del error en las mediciones, el software R propone valores para el factor de peso, 

𝑤𝑗. 

Con el fin de confirmar la capacidad tanto del modelo cinético seleccionado como del 

método desarrollado de predecir con precisión la composición del producto de hidrocraqueo, se 

analizó la desviación entre los valores obtenidos experimentalmente y aquellos calculados.  

Por otra parte, una vez determinadas las constantes de velocidad de reacción, se 

determinaron las energías de activación mediante la ecuación (2.1). Se procedió a realizar una 

gráfica de 𝑙𝑛 𝑘𝑗 en función de (1/T) para tal objetivo.   

 

 

3.6 Estudio difusional 

 

3.6.1 Construcción de la celda de diafragma 

La celda de diafragma consistió básicamente en dos compartimentos de vidrio 

separados por un diafragma poroso. Los compartimentos superior e inferior fueron fabricados 

con el mismo volumen; 50 ml. La homogeneidad de las soluciones en ambos compartimentos y 

la ausencia de zonas muertas de agitación se aseguró instalando agitadores mecánicos con un 

motor capaz de regular las revoluciones por minuto. El agitador utilizado fue una turbina simple 

de pala recta, recomendables para líquidos que presentan viscosidades de moderadas a altas de 

hasta 50 Pa∙s.[143] 
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El diafragma poroso utilizado fue una fitra de vidrio Schott Duran® con un tamaño de 

poro nominal de 1.0 a 1.6 micrones y se aseguró que estuviera instalado completamente 

horizontal con el fin de evitar depósitos y no lograr homogeneidad de mezclado. 

En las boquillas de la parte superior e inferior de la celda de diafragma se colocaron 

tapones de teflón. La figura 3.6 muestra un boceto de la constitución de la celda de diafragma 

descrita y utilizada. 

 

Figura 3.6 Celda de diafragma Stokes modificada. 

 

El llenado de la celda de diafragma, en cada corrida experimental, se inició con una 

etapa de pretratamiento vertiendo la solución a estudiar en el compartimento superior y 

extrayéndola a través del diafragma mediante una bomba de vacío conectada al compartimento 

inferior. Repitiendo la operación con el compartimento inferior. Con la realización de esta etapa, 

se logra remover todo el aire atrapado en la matriz porosa del diafragma evitando resultados 

erróneos. La operación de pretratamiento se repite tres veces para asegurar el objetivo. 

 

3.6.2 Calibración de la constante de la celda de diafragma  

La calibración de la celda de diafragma se realizó estudiando la capacidad característica 

de difusión de una solución 0.2 N de cloruro de potasio (KCl) en agua destilada. El cloruro de 

potasio fue adquirido de la empresa Sigma-Aldrich con una pureza del 99 por ciento en peso. 

 

Diafragma 

poroso 

Agitadores mecánicos / 

turbina simple de pala 

recta 
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Con el fin de evitar depósitos de KCl, 50 ml de la solución concentrada se vertió en el 

compartimento inferior después de haber realizado el pretratamiento. Un volumen de igual 

magnitud de agua destilada fue vertido en el compartimento superior.  

 

Las corridas experimentales se llevaron a cabo con una velocidad de mezclado de 50 

r.p.m. y a una temperatura de 25ºC.  

 

Se tomaron muestras de las concentraciones obtenidas en ambos compartimentos cada 

30 horas hasta un total de 280 horas, tiempo en que las soluciones lograron su equilibrio. A cada 

tiempo de muestreo, la agitación fue detenida, los tapones de teflón retirados y las soluciones 

resultantes vertidas cuidadosamente en un densímetro de alta precisión a 25 ºC con el fin de 

determinar sus respectivas densidades. 

 

Con el fin de determinar las concentraciones a partir de las lecturas de densidades 

obtenidas, se llevó a cabo la obtención de una curva de calibración. La curva de calibración 

abarcó mediciones de densidades de soluciones de concentración conocida desde agua destilada 

pura hasta un máximo de 0.2 N de KCl en agua destilada, con rangos de 0.025N.  

 

La constante geométrica característica particular de la celda de diafragma construida, 

𝛽, se determinó con la ecuación 2.5 en su forma de línea recta: 

 

ln (
𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

0 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
0

𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟 − 𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
) = 𝛽𝐷 𝑡 

     

donde el valor de la pendiente será la magnitud de 𝛽𝐷. Se utilizó el valor teórico de difusividad 

reportado por Stokes[120] para una solución análoga (0,2 N de KCl en agua destilada a 25ºC); 𝐷= 

0.0668 cm2/h. 

 

    Los coeficientes de los modelos de regresión se obtuvieron con ayuda del software 

Polymath 6.0. 
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3.6.3 Mediciones de coeficientes de difusión del sistema coloidal catalítico en crudo 

pesado. 

Las mediciones del coeficiente de difusión del catalizador de interés se realizaron 

asemejando magnitudes de reactantes utilizados en reacción. Se colocó en el compartimento 

inferior 50 ppm del nano catalizador en suspensión coloidal con crudo pesado para un volumen 

total de 50ml. Se depositó 50 ml de crudo pesado sin catalizador en el compartimento superior. 

Las corridas experimentales se llevaron a cabo con una velocidad de mezclado de 50 r.p.m. y a 

una temperatura de 60ºC.  

 

Se tomaron muestras de las concentraciones obtenidas en ambos compartimentos 

después de 90 días, tiempo en que las soluciones lograron su equilibrio. Se llevaron a cabo un 

total de 3 repeticiones experimentales con el fin de confirmar una repetibilidad eficiente y 

validar la confiabilidad de los valores resultantes. En cada muestreo, la agitación fue detenida, 

los tapones de teflón retirados y las soluciones evaluadas mediante la técnica analítica de 

espectrofotometría UV-visible con el fin de determinar el valor de máxima absorbancia entre 

las bandas características del sistema catalítico coloidal.  

 

Con el fin de determinar las concentraciones a partir de las lecturas de máximas 

absorbancias obtenidas, se llevó a cabo la obtención de una curva de calibración. La curva de 

calibración abarcó mediciones de absorbancias de soluciones de concentración conocida, desde 

crudo pesado en ausencia de catalizador hasta un máximo de 50 ppm de catalizador en crudo 

pesado, con rangos de 5 ppm.  

 

Los analitos, a caracterizar en espectrofotometría UV-visible, se prepararon diluyendo 

10 mg de muestra problema en 200 ml de ciclohexano bajo agitación constante. Se ha 

demostrado que el ciclohexano es el mejor disolvente de n-alcanos lineales de asfaltenos, por lo 

tanto, podría mantener una porción de los asfaltenos en un estado molecular al mismo tiempo 

que favorece la asociación de especies de mayor peso molecular. Los asfaltenos de bajo peso 

molecular, por lo tanto, permanecen como moléculas individuales o muy bajo estado de 

agregación (dímero o trímero). Además, las resinas son menos solubles en n-alcanos que en 



87 
 

ciclohexano y, por lo tanto, es más probable que interactúen con los asfaltenos para mantenerlos 

en forma de pequeños agregados.[144] 

 

Los coeficientes del modelo de regresión se obtuvieron con ayuda del software Polymath 

6.0. 

 

Finalmente, el coeficiente de difusión del sistema coloidal catalítico en crudo pesado se 

obtuvo mediante la ecuación 2.5, promediando los valores obtenidos de las tres repeticiones 

experimentales. 
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4. Resultados 
 

En este capítulo se presentan los resultados obtenidos para cumplir los objetivos de este 

trabajo de investigación.  

 

Los resultados presentados se dividen en cuatro secciones. La primera presenta los 

resultados obtenidos de la caracterización de la síntesis de los nanocatalizadores metálicos en 

suspensión, que incluye evaluación de tamaño, morfología y fases metálicas obtenidas. La 

segunda contiene los resultados de las pruebas de reactividad tanto de los catalizadores 

monometálicos Ni y Mo, como de los bimetálicos NiMo. La tercera sección muestra los 

resultados obtenidos del estudio cinético realizado con el catalizador que arrojo el mejor 

desempeño en las pruebas de hidrotratamiento de crudo pesado. La cuarta sección muestra los 

resultados del análisis difusional de los catalizadores en crudos pesados. 

 

4.1 Caracterización de los catalizadores sintetizados 

 

4.1.1 Determinación de tamaño y morfología de las partículas 

Por medio de dispersión de luz dinámica (DLS), se determinó el tamaño promedio de 

las partículas y el índice de polidispersidad (IDP) en cada uno de los materiales. 

 

En la Figura 4.1 se muestran los resultados obtenidos por DLS para el catalizador 

monometálico de Mo, se variaron 3 concentraciones de Mo para observar el efecto en el tamaño 

de la partícula metálica (Mo/NaBH4: 0.056, 0.111 y 0.333 M.). La tabla 4.1 muestra el tamaño 

promedio de las partículas y el índice de polidispersidad del catalizador de Mo con las 3 

relaciones molares. 

 

De los resultados obtenidos por DLS, los tamaños de partícula más bajos se obtuvieron con la 

menor concentración de Mo (Mo/NaBH4 = 0.0566), además se presentó un IDP bajo, esto indica 

que presenta un patrón considerado como monodisperso, ósea un tamaño de partícula muy 

uniforme. Se observa que el tamaño promedio de partícula aumenta conforme aumenta la 

concentración de Mo, el IDP no muestra un patrón determinado, el valor más alto lo presenta la 

muestra (b), lo cual indica que es polidispersa, ósea que tiene una amplia distribución de tamaño.   
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Figura 4.1 DLS de partículas sintetizadas de Mo de las relaciones molares Mo/NaBH4: (a) 

0.0556 M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

 

 

Tabla 4.1 Diámetro de partícula e índice de polidispersidad del catalizador Mo obtenido por 

DLS. 

Relación Mo/NaBH4 

Diámetro 

(nm) 

Índice de 

polidispersidad 

0.0566 48 ± 2 0.061 

0.111 280 ± 80 0.189 

0.333 690 ± 20 0.136 

 

(a) 

(c) 

(b) 
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En la Figura 4.2 se muestran las micrografías obtenidas con SEM de las muestras de 

Mo con 3 diferentes concentraciones (Mo/NaBH4: 0.056, 0.111 y 0.333 M.). Para la muestra 

(a), las nanopartículas son esféricas monodispersa con un tamaño promedio de partícula de 50 

nm aproximadamente, para el caso de la muestra (b) se observan partículas polidispersas con 

diámetros que van desde 50 nm hasta 300 nm aproximadamente. La concentración de Mo fue 

demasiado alta en la muestra (c) Mo/NaBH4 = 0.333 M, se observan agregados de forma no 

esférica con tamaños grandes. Estos resultados confirman lo obtenido por medio de DLS. 

 

 
 

Figura 4.2 Micrografías de SEM de partículas sintetizadas de Mo de relaciones molares 

Mo/NaBH4: (a) 0.0556 M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

                                                                                         

Los catalizadores de Mo también fueron analizados por medio de TEM, en la Figura 

4.3 se pueden observar las micrografías de estos materiales sintetizados, para la muestra (a) se 

observan partículas semiesféricas con un promedio de 50 nm aproximadamente, la muestra (b) 

presenta una distribución de tamaños muy amplia, desde 50 hasta más de 200 nm y para la 

(c) 

(a) (b) 
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muestra (c) se observan en su mayoría tamaños superiores a los 500 nm y algunas partículas de 

100 nm aproximadamente, estos resultados confirman lo obtenido por DLS y SEM.    

 

 
 

Figura 4.3 Micrografías de TEM de partículas sintetizadas de Mo de relaciones molares 

Mo/NaBH4: (a) 0.0556 M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

 

En la Figura 4.4 se muestran los resultados obtenidos por DLS para el catalizador 

monometálico de Ni, al igual que con el catalizador de Mo se variaron las mismas 3 

concentraciones, Ni (Ni/NaBH4: 0.056, 0.111 y 0.333 M.). La tabla 4.2 muestra el tamaño 

promedio de las partículas y el índice de polidispersidad del catalizador de Ni con las 3 

relaciones molares. 

 

Los resultados obtenidos por DLS, muestran que para la concentración más baja de Ni, 

se obtuvieron tamaños de partícula similares a los de Mo, alrededor de 50 nm y un índice de 

polidispersidad bajo, que indica uniformidad en los tamaños de partícula, en la muestra (b) se 

obtuvieron tamaños de alrededor de 100 nm y también presenta una distribución de tamaños 

500 nm 

200 nm 50 nm 

(c) 

(b) (a) 
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uniforme de 80 nm aproximadamente, con respecto a la muestra (c) se obtuvieron tamaños 

promedio de 280 nm aproximadamente y un comportamiento polidisperso. 

 
 

Figura 4.4 DLS de partículas sintetizadas de Ni de 3 relaciones molares Ni/NaBH4: (a) 0.0556 

M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

  

 

Tabla 4.2 Diámetro de partícula e índice de polidispersidad del catalizador Ni obtenido por 

DLS. 

Relación Ni/NaBH4 

Diámetro 

(nm) 

Índice de 

polidispersidad 

0.0566 50 ± 2 0.053 

0.111 80 ± 5 0.089 

0.333 280 ± 40 0.121 

(a) (b) 

(c) 
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En la Figura 4.5 se muestran las micrografías obtenidas con SEM de las muestras de 

Ni con las 3 diferentes concentraciones. En la muestra con concentración más baja de Mo, se 

observa una amplia homogeneidad en el tamaño y forma de las partículas, esferas de 

aproximadamente 50 nm. Para la concentración intermedia se observan tamaños de 80 nm 

aproximadamente, igualmente una distribución de forma y tamaño uniforme, para la muestra 

con mayor concentración se observan aglomerados de diferente tamaño y forma, esto confirma 

los resultados obtenidos por DLS. 

 

 
 

Figura 4.5 Micrografías de SEM de partículas sintetizadas de Ni, de 3 relaciones molares 

Ni/NaBH4: (a) 0.0556 M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

 

Para confirmar los resultados obtenidos por DLS y SEM, los catalizadores de Ni fueron 

analizados por medio de TEM, la Figura 4.6 muestra las micrografías de las 3 concentraciones 

de Ni, en las muestras (a) y (b) se observa una distribución de tamaño uniforme (monodispersa), 

(a) (b) 

(c) 
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en la muestra (c) se puede observar como afecto la alta concentración de Ni en la reducción de 

las partículas. Estos resultandos confirman lo encontrado por DLS y SEM. 

 

 

Figura 4.6 Micrografías de TEM de partículas sintetizadas de Ni, de relaciones molares 

Ni/NaBH4: (a) 0.0556 M, (b) 0.111 M y (c) 0.333 M. 

  

Se sintetizaron 3 catalizadores bimetálicos NiMo, variando la relación Ni/Mo: 0.1, 0.3 

y 0.5 M, para los tres catalizadores se utilizó la relación NiMo/NaBH4: 0.0556M. Los resultados 

obtenidos por DLS se muestran en la Figura 4.7. En la tabla 4.3 se muestran los resultados de 

tamaño promedio de las partículas y el índice de polidispersidad de los 3 materiales sintetizados. 

 

Tabla 4.3 Diámetro de partícula e índice de polidispersidad de los catalizadores bimetálicos 

NiMo obtenido por DLS. 

Relación Ni/Mo 

Diámetro 

(nm) 

Índice de 

polidispersidad 

0.1 53 ± 2 0.058 

0.3 60 ± 2 0.061 

0.5 48 ± 2 0.055 

(a) 

50 nm 

(b) 

100 nm 

(c) 

200 nm 
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Los resultados obtenidos por DLS, muestran que tanto los tamaños promedio de las 

partículas como el índice de polidispersidad son muy similares en las 3 muestras, la variación 

de concentración de Ni/Mo no afecto el comportamiento monodisperso de las nanopartículas. 

 

 
 

Figura 4.7 DLS de partículas sintetizadas de NiMo de 3 relaciones molares Ni/Mo: (a) 0.1 M, 

(b) 0.3 M y (c) 0.5 M. 

 

En la Figura 4.8 se muestran las micrografías obtenidas con SEM de los 3 catalizadores 

bimetálicos, en las 3 muestras se puede observar uniformidad en la morfología, en su mayoría 

son nanopartículas de forma semiesférica.  

 

 

(c) 

(a) (b) 
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Figura 4.8 Micrografías de SEM de partículas sintetizadas de NiMo de 3 relaciones molares 

Ni/Mo: (a) 0.1 M, (b) 0.3 M y (c) 0.5 M.                                                                                     

 

Para confirmar los resultados obtenidos por DLS y SEM, los catalizadores bimetálicos 

fueron analizados por medio de TEM, la Figura 4.9 muestra las micrografías de las 3 

concentraciones de Ni/Mo, en las 3 muestras se observa una distribución de tamaño uniforme 

(monodispersa) de aproximadamente 50 nm, lo que confirma los resultados obtenidos por DLS 

y SEM, sin embargo la morfología si cambio un poco al aumentar las concentraciones de Ni, la 

muestra (a) presentan forma esférica en su mayoría y las muestras  (b) y (c)  presentan forma 

semiesférica. 

 

4.1.2 Determinación composicional de las partículas 

Por medio de difracción de rayos X (DRX), se determinó la cristalinidad de las 

nanopartículas. 

   

(a) (b

) 

(c) 
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Figura 4.9 Micrografías de TEM de partículas sintetizadas de NiMo de 3 relaciones molares 

Ni/Mo: (a) 0.1 M, (b) 0.3 M y (c) 0.5 M. 

 

En la figura 4.10 se aprecian los patrones de difracción de los catalizadores 

monometálicos de Ni y Mo. Como se observa claramente en la figura, para el catalizador NiNPs 

se observan tres picos característicos de Ni metálico (en 44.5°, 51.8° y 76.4° en la escala de 2θ), 

y todos pertenecen a la fase cúbica de Ni, de acuerdo con la tarjeta JCPDS#04-0850, para el 

catalizador MoNPs se observan los tres picos característicos de Mo metálico (en 40.5°, 58.7° y 

73.6° en la escala de 2θ), y todos pertenecen a la fase cúbica de Mo, de acuerdo con la tarjeta 

JCPDS#42-1120. 

    

En ambos catalizadores los picos son un poco amplios y débiles, lo que indica tamaños 

de partículas relativamente pequeños, que está de acuerdo con los resultados de la 

caracterización por DLS, SEM y TEM.  

(c) 

(a) 

100 nm 

(b) 

50 nm 50 nm 

50 nm 
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Figura 4.10 Patrones de difracción de rayos X de los catalizadores monometálicos Ni y Mo. 

 

En la Figura 4.11 se aprecian los patrones de difracción de rayos X de los catalizadores 

bimetálicos NiMo, se puede observar que los tres catalizadores presentaron varias fases, una 

fase de molibdato de níquel amónico con picos característicos (en 12.1°, 23.5°, 26.5° y 29.6°), 

esta fase posiblemente causada por una incompleta reducción de los precursores metálicos, 

también presenta la fase de níquel metálico (en 44.5° y 51.8°) y la fase de Molibdeno metálico 

(en 40.5° y 58.7°). 

 

Figura 4.11 Patrones de difracción de rayos X de los catalizadores bimetálicos NiMo. 
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De manera general se puede concluir en este apartado que el método de síntesis de las 

nanopartículas mediante reducción química fue el adecuado para sintetizar tanto catalizadores 

monometálicos como bimetálicos, ya que se logró obtener tamaños promedio de partículas de 

alrededor de 50 nm y morfología esférica.   

 

4.2 Caracterización del petróleo crudo 

 Antes de llevar a cabo las pruebas de hidrotratamiento, fue necesario caracterizar el 

petróleo crudo para conocer sus principales propiedades físicas y químicas, en la sección 3.4 se 

describieron las técnicas que se utilizaron para realizar la caracterización. El petróleo crudo que 

se utilizó en las pruebas es del campo aguacate, pozo 20, se ubica en el área de tierra blanca, en 

la porción central de la cuenca Tampico-Misantla, entre las poblaciones de Álamo y Potrero del 

Llano Veracruz. En la tabla 4.4 se muestran los resultados obtenidos de la caracterización 

realizada al petróleo crudo, de acuerdo con las propiedades mostradas, de acuerdo con la 

clasificación mostrada en la sección 3.4.1 es un petróleo del tipo pesado ya que la gravedad API 

esta entre el rango de 10-22.3, la viscosidad también es característica de un petróleo pesado, 

otro parámetro importante es la cantidad de azufre ya que es un factor que impacta en los 

sistemas de procesamiento, en este caso se considera un petróleo amargo ya que está muy por 

encima del 0.5% en peso y con respecto a las 4 fracciones en las cuales se divide el crudo para 

agrupar a los componentes de acuerdo a su afinidad química, se observa que la cantidad de 

asfáltenos que es la fracción más pesada, es casi del 25% en peso del total del crudo, de acuerdo 

a todas estas propiedades mostradas, se puede decir que es un petróleo de baja calidad, pero con 

amplio potencial de mejoramiento es por eso que se seleccionó este petróleo para realizar las 

pruebas de hidrotratamiento. Cabe señalar que a pesar de que solo son 4 propiedades las que se 

están analizando en esta sección, son consideradas de las más importantes, ya que por medio de 

ellas se puede analizar la calidad del petróleo crudo.    

Tabla 4.4 Propiedades del petróleo crudo. 

 

 

 

 

Gravedad API 12.8 

Viscosidad a 27 °C (cP) 13315 

Azufre (% peso)  5.7 

Asfáltenos (% peso) 23.3 
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4.3 Pruebas de hidrotratamiento de petróleo crudo 

 

4.3.1 Determinación de las condiciones óptimas de operación 

 En esta sección se presentan los resultados obtenidos de una serie de pruebas que se 

realizaron con el objetivo de analizar el efecto de la presión, la temperatura y el tiempo, y así 

seleccionar las condiciones óptimas de operación del sistema de reacción. El procedimiento de 

operación del sistema de reacción se llevó a cabo como se describió en la sección 3.3, El reactor 

se cargó con 200 g de crudo en cada prueba, en estas pruebas no se utilizó catalizador. En la 

Tabla 4.5 se muestran los resultados obtenidos después de reacción. 

 

Tabla 4.5 Resultados de pruebas de condiciones de operación sin catalizador. 

Prueba T (°C) P (kg/cm2) t (h) °API Viscosidad@27°C (cP)  % Asfáltenos  

Crudo - - - 12.8 13315 23.3 

1   80 3 13.8 13280 22.25 

2 350 80 4 14.3 12890 22.12 

3   80 5 14.5 12765 22.1 

4   80 3 13.9 12050 22.3 

5 370 80 4 14.1 10300 21.9 

6   80 5 14.3 10280 21.85 

7   100 3 13.5 12995 22.4 

8 350 100 4 15.2 10005 19.8 

9   100 5 15.3 10045 19.72 

10   100 3 13.9 10067 20.7 

11 370 100 4 14.3 10025 19.85 

12   100 5 14.3 10021 19.65 

  

 De acuerdo con los resultados obtenidos, las pruebas 12 y 13 con condiciones de 350 

°C y 100 kg/cm2 de presión de H2, son las que mejores resultados arrojaron con respecto a los 3 

parámetros estudiados, se puede observar también que a esas mismas condiciones los resultados 

se mantienen prácticamente sin cambios al aumentar una hora de reacción, por lo tanto, se 

consideró que las mejores condiciones de reacción sin catalizador son 350 °C, 100 kg/cm2 y 4 

horas.   

mailto:Viscosidad@27°C%20(cP)
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 Para corroborar estas condiciones, se decidió realizar 6 pruebas más usando 

catalizador, dejando fija la presión en 100 kg/cm2, a 350 °C y 370 °C, de 3-5 horas.  

  

 Para estas pruebas se seleccionó el catalizador sintetizado en base a Mo, ya que 

diferentes fuentes bibliográficas mencionan que es el que mejores resultados arrojo en los 

trabajos de investigación relacionados al mejoramiento de crudos pesados y 

extrapesados.[96,98,127] El reactor se cargó con 200 gramos de petróleo crudo, luego se cargó el 

catalizador de Mo en una concentración de 1000 ppm, el catalizador no se sulfuro, ya que debido 

a la alta cantidad de componentes azufrados que contiene el crudo, la sulfuración se realizó in 

situ durante el transcurso de la reacción. Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 4.6. 

 

Tabla 4.6 Resultados de pruebas de condiciones de operación con catalizador Mo. 

Prueba T (°C) P (kg/cm2) t (h) °API Viscosidad@27°C (cP)  % Asfáltenos  

Crudo - - - 12.8 13315 23.3 

1   100 3 17.92 8620 18.2 

2 350 100 4 24.96 412 9.1 

3   100 5 25.05 409 8.9 

4   100 3 18.2 8450 18.01 

5 370 100 4 25.1 408 9.12 

6   100 5 25.15 410 9.07 

  

 De acuerdo con los resultados obtenidos, se observa una tendencia similar a las pruebas 

donde no se utilizó catalizador, el efecto de la temperatura es prácticamente despreciable, con 

respecto al tiempo de reacción hay una mejora significativa en los 3 parámetros al aumentar el 

tiempo de 3 a 4 horas, sin embargo de 4 a 5 horas se mantiene sin cambios significativos, por lo 

tanto se concluyó que las condiciones óptimas de reacción utilizando Mo como catalizador son 

de: 350 °C, 100 kg/cm2 y 4 horas de tiempo de reacción. 

 

4.3.2 Selección del mejor catalizador 

 En esta etapa del trabajo de investigación se realizaron pruebas de hidrotratamiento con 

todos los catalizadores sintetizados utilizando las condiciones de operación encontradas en la 

etapa anterior, para el caso de los catalizadores monometálicos se varió la concentración del 

mailto:Viscosidad@27°C%20(cP)
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catalizador en 100, 500 y 1000 ppm para ver el efecto en la actividad catalítica, para los 

catalizadores bimetálicos solo se utilizó una concentración de 500 ppm, todos los catalizadores 

probados en esta etapa son de un promedio de tamaño de partícula de aproximadamente 50 nm, 

ya que se ha reportado en investigaciones anteriores que con ese tamaño se tienen áreas 

específicas de alrededor de 140 m2/g.[145] 

Los resultados de todas las pruebas se presentan en la Tabla 4.7. 

 

Tabla 4.7 Resultados de actividad catalítica de los catalizadores monometálicos y bimetálicos. 

Prueba Catalizador 
Conc. 

(ppm) 
°API 

Viscosidad@27°C 

(cP) 

% 

Asfáltenos  

% 

Azufre 

Crudo - - 12.8 13315 23.3 5.7 

1 - 0 15.2 10005 19.8 5.65 

2 NiNPs 100 18.8 8340 16.4 5.2 

3 NiNPs 500 24.85 440 9.3 3.15 

4 NiNPs 1000 24.93 451 9.1 3.12 

5 MoNPs 100 19.1 8146 15.3 5.25 

6 MoNPs 500 24.96 412 9.1 2.98 

7 MoNPs 1000 25.1 405 8.9 2.95 

8 Ni/MoNPs-0.1  500 20..43 655 11.2 4.4 

9 Ni/MoNPs-0.3 500 20.54 678 10.97 4.21 

10 Ni/MoNPs-0.5 500 20.67 632 10.6 4.05 

 

 Como se puede observar en los resultados obtenidos, el comportamiento catalítico es 

muy similar en los catalizadores monometálicos, Scott y col.[94], Contreras y col.[96], Quitian y 

col.[127]  Thompson y col.[146], Scheele-Ferreira y col.[147]  entre otros investigadores, han 

reportado que el molibdeno es el metal más activo para el hidrotratamiento de petróleo crudo o 

sus derivados, por tal motivo más adelante en esta sección se estudiaran los catalizadores 

después de reacción para analizar las causas de su comportamiento catalítico.    

 

 A altas concentraciones (>500 ppm), todas las propiedades del petróleo mejorado se 

mantuvieron solo presentaron ligeros cambios, esto sugiere que las altas concentraciones de 

catalizador no tienen un efecto apreciable en la calidad de los productos obtenidos por 

reacciones de hidrogenación, que están limitadas principalmente por la temperatura y la presión. 

mailto:Viscosidad@27°C%20(cP)
mailto:Viscosidad@27°C%20(cP)
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Sin embargo, para una concentración de catalizador <500 ppm, hay cambios significativos en 

las propiedades del producto. A medida que disminuye la concentración del catalizador, los 

valores de las propiedades se aproximan a los obtenidos con la reacción no catalizada. Por lo 

tanto, se favorecen las reacciones de hidrocraqueo a bajas concentraciones de catalizador. La 

concentración óptima de catalizador es de 500 ppm. Esta concentración de catalizador garantiza 

la producción de un petróleo mejorado con propiedades adecuadas para el transporte por tubería.  

 

 

 Es importante destacar que en todas las reacciones catalizadas no hubo formación de 

coque. El principal efecto de los catalizadores dispersados es la reducción de la formación de 

sólidos en el reactor; esto demuestra que la reacción de hidrogenación se ve favorecida con la 

presencia de catalizador. Los resultados en ausencia de catalizador indican que la adición de 

hidrógeno depende de la concentración de catalizador dispersado. La eliminación de azufre 

aumentó en función de la concentración del catalizador hasta cierto punto y luego se estabilizó.  

 

 Del Bianco y col.[148] encontraron que las partículas de tamaño micrométrico son 

catalizadores de hidrogenación de disulfuro de molibdeno activos y proporciona hidrógeno en 

una forma activa para la estabilización de los radicales libres producidos por el craqueo térmico 

del residuo de petróleo. Afirmaron que el catalizador no tiene efecto en el craqueo del enlace C-

C, de modo que en ambos casos la fuerza impulsora de la reacción es la activación térmica y la 

población inicial de radicales libres está determinada por la severidad de las condiciones de 

reacción, sin embargo, en el siguiente paso del proceso. La reacción de hidrocraqueo, que es la 

saturación de los fragmentos reactivos, es promovida por el catalizador de hidrogenación. Si 

este proceso no es tan rápido como en presencia de catalizador de molibdeno, los fragmentos 

reactivos no se estabilizan fácilmente y experimentan reacciones rápidas indeseables, como 

reacciones de condensación, que dan lugar a la aparición de mesofase y luego a la deposición 

de coque.  

 

 Panariti y col.[149] declararon que una de las ventajas más importantes del uso de 

catalizadores dispersos para la conversión de materias primas pesadas es la inhibición de la 

formación de coque. En ausencia de catalizador, o en presencia de metales menos activos, el 

craqueo térmico solo puede lograr una alta conversión, pero produce rendimientos de líquidos 
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relativamente bajos debido a la alta producción de coque. La presencia de altas cantidades de 

catalizador favorece la absorción de hidrógeno, mejorando así la calidad del producto. 

 

  Dos factores importantes afectan fuertemente la actividad, estos son el grado de 

dispersión y el tamaño de las partículas de catalizador. Un catalizador bien disperso debería 

favorecer la absorción rápida de hidrógeno para evitar la condensación de radicales libres que 

conduce a la formación de coque. Se pueden lograr altos niveles de dispersión de catalizador 

introduciendo en la alimentación precursores de catalizador solubles en polvo o en agua, 

finamente pulverizados. Los catalizadores altamente dispersos y de pequeño tamaño tienen una 

mayor relación de área de superficie a volumen, el uso de pequeñas partículas de catalizador 

que resulta en una ruta de difusión corta y puede minimizar los gradientes de concentración en 

partículas de catalizador. 

 

 En resumen, la adición de catalizador inhibe la formación de coque por medio de 

reacciones de transferencia de hidrógeno. Las moléculas de hidrógeno se adsorben en sitios 

coordinadamente saturados (átomos metálicos). Estos átomos de hidrógeno pueden reaccionar 

fácilmente con otras moléculas de hidrocarburos adsorbidas, especialmente con iones de 

carbonio, radicales libres, dobles enlaces y otras especies químicas. 

 

 Se recuperaron los catalizadores después de la evaluación catalítica para poder analizar 

las fases que presentan cada uno de ellos y poder comprobar que se sulfuraron in situ durante la 

reacción, ya que como se mencionó anteriormente los catalizadores no recibieron tratamiento 

de sulfuración previo a la reacción. En la Figura 4.12 se muestran los patrones de difracción de 

los 2 catalizadores monometálicos, así como también del catalizador Ni/Mo: 0.5 usados en las 

reacciones de hidrotratamiento. 

 

 El catalizador monometálico MoNPs presenta los picos de difracción que coinciden 

con la fase hexagonal de MoS2 (grupo espacial P63/cmm, tarjeta JCPDS#37-1492), los picos 

detectados se asignan a los planos (002), (100) y (110) de MoS2, respectivamente. Los picos 

característicos de MoS2 son amplios y de intensidad relativamente baja, lo que implica una 

cristalinidad pobre de MoS2, se aprecian también los picos correspondientes a Mo metálico (en 
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40.5°, 58.7° y 73.6° en la escala de 2θ), y todos pertenecen a la fase cúbica de Mo, de acuerdo 

con la tarjeta JCPDS#42-1120.  

 

 

Figura 4.12 Patrones de difracción de los catalizadores usados en reacción. 

  

 El catalizador monometálico NiNPs presenta picos correspondientes a sulfuro de Ni y 

Ni7S6 de acuerdo con las tarjetas JCPDS#12-0041 y JCPDS#24-1021 respectivamente, todos 

los picos muestran alta cristalinidad como se puede apreciar. 

 

 El catalizador bimetálico NiMoNPs-0.5 presenta picos muy amplios debido a MoS2. 

El pico del plano basal (002) para MoS2, muestra una intensidad muy baja, lo que indica un 

apilamiento bajo y un empaquetamiento altamente desordenado de las losas de MoS2. También 

se ven otros picos amplios en un ángulo más alto (2θ>30°), también característicos de MoS2. 

Además, se pueden ver picos más agudos que se pueden asignar al sulfuro de Ni (JCPDS#03-

0734). El catalizador MoNPs presenta fases correspondientes a Molibdeno metálico, esto quiere 

decir que no se sulfuro completamente in situ y esto a su vez afecta en el rendimiento de la 
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reacción, cabe la posibilidad que ese sea el motivo por el cual mostro un desempeño muy similar 

al catalizador de Níquel.  

 

4.3.3 Evaluación catalítica para el estudio cinético 

Las composiciones, en porcentaje, de los productos experimentales de las reacciones 

de hidrotratamiento de crudo pesado, en reactor batch, con nanopartículas de níquel dispersas 

en polietilenglicol, a diferentes temperaturas y tiempos de residencia, se muestran en la Tabla 

4.8. 

 

Como se esperaba, se observa una mayor conversión de residuos a productos más ligeros 

conforme aumenta la temperatura. Por otra parte, a cada temperatura de reacción, la conversión 

se incrementa con el aumento del tiempo de residencia. 

 

Por lo tanto, la conversión más alta (90.88% en peso) se obtiene a 370 ºC y 72 horas 

de reacción. El alto rendimiento de las conversiones se atribuye tanto al craqueo térmico como 

al craqueo catalítico. Sin embargo, la notoria ausencia de coque en el desarrollo y producto de 

cada una de las evaluaciones experimentales refleja la importante contribución del catalizador 

en fase de suspensión. Por un lado, los sitios activos generan radicales libres de hidrógeno a 

consecuencia de la inestable adsorción disociativa de la molécula de hidrógeno sobre el área 

superficial del catalizador. En el sistema de reacción, la velocidad de adsorción se incrementa 

con la temperatura debido a que la presión aumenta y con ella, el número de colisiones del H2 

sobre la superficie. Por otro lado, el polietilenglicol (PEG) utilizado como agente dispersante, 

actúa como donador de hidrógeno (se hidrogena y deshidrogena reversiblemente en la mezcla 

reactiva) debido a su estructura de éter.[151] Ambos, los sitios activos (Ni) y el agente dispersante 

(PEG), inhiben la polimerización de moléculas más pesadas a través del mecanismo de radicales 

libres y, por lo tanto, mejoran la conversión de residuos.    
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Tabla 4.8 Distribución de los productos de las reacciones de hidrocraqueo de crudo pesado 

con NiNPs en fase de suspensión a diferentes temperaturas y tiempos de residencia. 

 

    Composición de los productos experimentales (% en peso) 

Temperatura 

(ºC) 

Tiemp

o (h) Residuo VGO Destilados Nafta Gases 

       

Alimentación 0 34.20 37.50 17.90 10.40 0.00 

       

310 

4 34.18 37.44 17.93 10.39 0.06 

12 33.77 37.68 18.06 10.38 0.11 

24 33.20 37.91 18.32 10.35 0.22 

36 32.74 37.92 18.48 10.61 0.25 

48 32.47 38.02 18.58 10.62 0.31 

60 32.29 38.06 18.59 10.67 0.40 

72 32.10 38.10 18.60 10.71 0.49 

       

330 

4 33.56 37.77 18.15 10.52 0.00 

12 33.64 37.72 18.10 10.41 0.13 

24 32.43 37.99 18.45 10.85 0.28 

36 32.13 38.12 18.52 10.89 0.34 

48 31.95 38.19 18.58 10.92 0.36 

60 31.83 38.22 18.62 10.97 0.38 

72 31.7 38.24 18.65 11.02 0.39 

       

350 

4 26.16 34.43 21.24 17.58 0.59 

12 25.98 32.96 21.98 18.39 0.69 

24 24.85 31.97 23.25 18.98 0.95 

36 23.58 31.22 23.79 20.26 1.15 

48 20.12 32.37 24.54 21.02 1.95 

60 18.32 32.29 24.83 22.04 2.53 

72 16.51 32.21 25.12 23.05 3.11 

       

370 

4 17.07 28.91 25.84 25.11 3.07 

12 13.34 25.75 26.31 30.67 3.93 

24 12.49 19.96 26.56 36.24 4.75 

36 8.78 18.69 27.45 39.87 5.21 

48 5.99 9.09 28.02 49.67 7.23 

60 4.56 7.25 28.17 52.39 7.64 

72 3.12 5.40 28.32 55.11 8.05 
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4.4 Modelado cinético 

El modelo empírico seleccionado, para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin 

transferencia de masa, ha sido aplicado en diversas investigaciones estableciendo como común 

supuesto el hecho de que todas las reacciones del mecanismo son de primer orden, por lo tanto, 

la velocidad de reacción es directamente proporcional a la concentración del reactante.[152, 115, 

113] Sin embargo, el alto valor de conversión de residuos obtenido en esta investigación para 

temperaturas de 350 y 370 ºC en las primeras cuatro horas de reacción (23.5 y 50.1 %, 

respectivamente), indica que el orden cinético que describe la velocidad de reacción del residuo 

es mayor que la unidad. 

Por lo tanto, se calcularon, por medio de la ecuación 3.6, los porcentajes en peso del 

residuo producto de reacción a diferentes tiempos para cada temperatura con la que se trabajó, 

proponiendo como magnitudes de ordenes de reacción: 0.5, 1, 1.5, 2, 2.5 y 3. La Figura 4.13, 

muestra la comparación de las curvas de los valores calculados versus la curva de los datos 

experimentales. A temperaturas más altas (350 y 370 ºC) el orden de reacción que mostró mayor 

precisión de ajuste fue de 2.5. A temperaturas más bajas (310 y 330 ºC), la diferencia entre los 

valores calculados de las composiciones de residuos a diferentes órdenes de reacción parece ser 

insignificante y se ajusta a los datos experimentales en todo momento.    

 

Figura 4.13 Ajuste de los valores calculados de composición de residuo con los datos 

experimentales a diferentes ordenes de reacción y condiciones de operación. 
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Sin embargo, el análisis de la suma del cuadrado del error (SSE) reveló que con un 

orden de reacción de magnitud 2.5, el error se minimiza; incluso para temperaturas más bajas, 

como se observa en la Figura 4.14. 

 

Por lo tanto, las expresiones cinéticas se representan de la siguiente manera: 

 

 Residuo: 𝑟𝑅 = −(𝑘1 + 𝑘2 + 𝑘3 + 𝑘4)𝐶𝑅
2.5     (4.1) 

 VGO: 𝑟𝑉𝐺𝑂 = 𝑘1𝐶𝑅
2.5 − (𝑘5 + 𝑘6 + 𝑘7)𝐶𝑉𝐺𝑂     (4.2) 

 Destilados: 𝑟𝐷 = 𝑘2𝐶𝑅
2.5 + 𝑘5𝐶𝑉𝐺𝑂 − (𝑘8 + 𝑘9)𝐶𝐷    (4.3) 

     Nafta: 𝑟𝑁 = 𝑘3𝐶𝑅
2.5 + 𝑘6𝐶𝑉𝐺𝑂 + 𝑘8𝐶𝐷 − 𝑘10𝐶𝑁        (4.4)  

 Gases: 𝑟𝐺 = 𝑘4𝐶𝑅
2.5 + 𝑘7𝐶𝑉𝐺𝑂 + 𝑘9𝐶𝐷 + 𝑘10𝐶𝑁    (4.5) 

 

 

Figura 4.14 Suma del error cuadrático (SSE) versus orden de reacción (n). 

 

La Tabla 4.9 muestra los valores de las constantes de velocidad de reacción obtenidos 

mediante modelado numérico.  
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Tabla 4.9 Constantes de velocidad de reacción del modelo propuesto. 

Constantes 

(h-1) 

Temperatura (ºC) 

310 330 350 370 

k1 2.23E-06 3.07E-06 0.00E+00 0.00E+00 

k2 2.22E-06 2.48E-06 3.03E-05 3.94E-04 

k3 1.62E-07 9.03E-07 7.52E-05 6.20E-04 

k4 5.55E-07 4.24E-07 0.00E+00 9.36E-05 

k5 1.07E-04 1.66E-04 1.17E-03 3.23E-03 

k6 9.34E-06 0.00E+00 6.43E-04 1.79E-02 

k7 1.76E-07 3.36E-08 7.80E-04 3.37E-03 

k8 1.99E-04 2.53E-04 2.92E-04 1.89E-03 

k9 1.39E-04 2.28E-04 0.00E+00 8.18E-04 

k10 7.62E-05 9.51E-05 1.43E-03 0.00E+00 

  

Como se logra observar, a temperaturas más bajas (310 y 330 ºC), los valores de los 

parámetros cinéticos son bastante inferiores en comparación con los valores obtenidos a 

temperaturas más altas (350 y 370 ºC). Debido a los bajos valores de las constantes de reacción 

a 310 y 330 ºC, no se pudo definir el desempeño del sistema catalítico coloidal; como 

consecuencia, se lograron bajas conversiones de residuos (6.14 y 7.31 %, respectivamente).  

 

Sin embargo, a 350 y 370 ºC se pueden analizar varios fenómenos: 

 La conversión de residuos a VGO, constante de velocidad 𝑘1, es igual a cero. El hecho 

anterior explica lo observado en la Tabla 4.8 donde la composición del producto VGO (% en 

peso) disminuye con el tiempo de residencia en lugar de aumentar. De este modo, los residuos 

se convierten directamente en destilados, naftas y, en menor medida, en gases; con una alta 

selectividad hacia naftas (𝑘3). De igual manera, los valores de las constantes de velocidad de 

reacción obtenidas para el caso de la conversión de VGO hacia naftas (𝑘6) y la conversión de 

destilados hacia naftas (𝑘8) son los más altos, en sus respectivas secciones, demostrando la 

capacidad del catalizador de alcanzar una alta selectividad hacia la producción de naftas, que 

son el producto deseado. Adicionalmente al desempeño de los sitios activos (nanopartículas de 

níquel), el agente dispersante (PEG) es soluble en compuestos aromáticos e insoluble en 

hidrocarburos alifáticos,[152,153] logrando así difundir a través de moléculas objetivo (asfaltenos 

y resinas) acelerando la absorción de hidrógeno por los radicales libres intermedios creados por 

la reacción de craqueo térmico.  
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Por lo tanto, se evidencia la presencia de dos tipos de conversiones: hidrocraqueo 

térmico y conversión de asfaltenos (hidrocraqueo catalítico). La confirmación de este hecho se 

obtuvo con la determinación de la cantidad de asfaltenos en el producto de reacción a las cuatro 

horas de tiempo de reacción (9.1 % en peso a 350 ºC y 9.0 % en peso a 370 ºC) mediante análisis 

SARA (Saturados, Aromáticos, Resinas y Asfaltenos), método ASTM-D-4121. 

 

La Figura 4.15 muestra una comparación entre los datos experimentales y las 

composiciones en peso de productos estimadas por la resolución del modelo cinético 

(ecuaciones diferenciales 4.1 a 4.5) involucrando las constantes de velocidad de reacción 

reportadas en la Tabla 4.9. Las desviaciones entre ambos, valores experimentales y estimados, 

fueron aproximadamente < 5%. 

 

Los valores de energías de activación determinados por la ecuación 2.1 se muestran en 

la Tabla 4.10. En general, los valores de energías de activación obtenidos son mayores que 

aquellos reportados en la literatura. Esto puede ser atribuido a la baja cantidad de catalizador 

utilizado en cada prueba experimental (por ejemplo, 50 ppm en lugar de 1000 ppm de especies 

metálicas utilizadas en la investigación de Galarraga, 2011), por lo tanto, se complica lograr la 

presencia de dos sitios activos vacantes y adyacentes requeridos para llevar a cabo la adsorción 

disociativa de la molécula de hidrógeno. 

 

Sin embargo, la alta selectividad hacia las naftas y la conversión total de residuos 

superior a cualquier referencia bibliográfica con condiciones de operación similares (por 

ejemplo, a 370 ºC y 60 h de tiempo de reacción, se logró una conversión de 86.67 % en lugar 

del 63.94 % obtenido por Ortega García, 2017) hacen de esta propuesta de sistema catalítico, 

uno prometedor.  
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Figura 4.15 Comparación entre la composición del producto experimental y estimado. 
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Tabla 4.10 Energías de activación del modelo propuesto. 

Constantes 

(h-1) 

Ea 

(kcal/mol) 
R2 

k1 11.16 1 

k2 66.54 0.88 

k3 108.47 0.97 

k4 68.53 0.85 

k5 45.17 0.94 

k6 90.95 0.98 

k7 146.70 0.76 

k8 25.28 0.72 

k9 22.32 0.99 

 

4.5 Estudio difusional 

 

4.5.1 Calibración de la constante de la celda de diafragma  

La figura 4.16 muestra los resultados, en su tendencia lineal, de las mediciones de 

densidades de soluciones de concentración conocida desde agua destilada pura hasta un máximo 

de 0.2 N de KCl en agua destilada, con rangos de 0.025N. Los coeficientes del modelo de 

regresión de tendencia lineal se obtuvieron con un coeficiente de determinación (R2) de 0.999, 

obteniéndose el modelo (ecuación 4.6): 

 

  𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝑁)  =  𝑎𝑂 + 𝑎1 ∗ 𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑(𝑔/𝑐𝑚3)   (4.6) 

donde  

𝑎𝑂 = -20.848 

𝑎1 = 20.931 

 

Los valores de las densidades obtenidas en los compartimentos superior e inferior 

durante 280 horas de difusión con intervalos de 30 horas de muestreo se observan en la Tabla 

4.11. Las concentraciones correspondientes se determinaron con base en la ecuación 4.6. 
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Figura 4.16 Curva de calibración de concentración de KCl en agua destilada vs densidad. 

Datos experimentales o; regresión lineal ---. 

 

Tabla 4.11 Concentraciones de KCl en agua destilada en ambos compartimentos con respecto 

al tiempo de difusión. 

 

 

 

 

Con el fin de obtener el valor de la constante geométrica característica particular de la 

celda de diafragma construida, 𝛽, se graficó el ln (
𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟

0 −𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
0

𝐶𝐴,𝑖𝑛𝑓𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟−𝐶𝐴,𝑠𝑢𝑝𝑒𝑟𝑖𝑜𝑟
) vs tiempo de difusión, 

Figura 4.17. Los coeficientes del modelo de regresión de tendencia lineal presentaron un 

coeficiente de determinación (R2) de 0.948, obteniéndose como valor de pendiente (𝛽𝐷) 

0.014075. 
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Figura 4.17 Determinación de la constante geométrica característica particular de la celda de 

diafragma construida, β. Datos experimentales o; regresión lineal ---. 

 

Haciendo uso del valor teórico de difusividad descrito en la sección de Metodología, 

se calculó un valor de la constante geométrica característica de la celda de diafragma construida, 

𝛽, igual a 0.21065.  

La constante de la celda aumenta lentamente debido a la reducción en la longitud de 

los poros del diafragma causada por el desgaste. Después de cada ocho o nueve ejecuciones, las 

células se deben de recalibrar.[154] 

 

4.5.2 Determinación del coeficiente de difusión del sistema coloidal catalítico en crudo 

pesado. 

Se llevó a cabo el estudio de la difusión molecular del sistema involucrado en el análisis 

cinético. Como catalizador, nanopartículas de níquel dispersas en polietilenglicol, PEG3 (A) que 

difunde en crudo pesado (medio B). 

La figura 4.18 muestra los resultados, en su tendencia polinomial, de las mediciones 

de máximas absorbancias de soluciones de concentración conocida, desde crudo pesado en 

ausencia de catalizador hasta un máximo de 500 ppm de catalizador en crudo pesado, con rangos 

de 5 ppm. 
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Cárdenas y col.,[155] plantean que las nanopartículas de Ni estabilizadas con 2 

metoxietanol exhiben una banda de absorción a 209 nm similar a la que presentan los coloides 

de níquel en solución acuosa (210 nm).[156] Esta última banda, a la que alude la publicación se 

refiere al espectro UV calculado para un coloide de níquel con tamaño de partículas de 10 nm, 

en medio acuoso y en el vacío. Además de esta banda bien definida aparece un hombro entre 

300 y 400 nm. Y se menciona que se debe esperar un espectro similar para otros medios cuyos 

índices de refracción, n, sean semejantes al del agua.  

 

En este estudio, la banda de máxima absorbancia se logró a una longitud de onda de 

203.09 nm, aumentando la intensidad de absorbancia conforme se incrementaba la 

concentración de catalizador. Confirmando con esto, la teoría de Cárdenas y colaboradores, 

dado que el valor del índice de refracción del PEG a 25ºC (n = 1.46) es cercano al del agua (n = 

1.33). 

Los coeficientes del modelo de regresión de tendencia polinomial de grado 5 se 

obtuvieron con un coeficiente de determinación (R2) de 0.9975, obteniéndose el modelo 

(ecuación 4.7): 

 

𝐶𝑜𝑛𝑐𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑐𝑖ó𝑛 (𝑝𝑝𝑚) =  𝑎𝑂 + (𝑎1 ∗ 𝑎𝑏𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎) + (𝑎2 ∗ 𝑎𝑏𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎2) +         

     (𝑎3 ∗ 𝑎𝑏𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎3) + (𝑎4 ∗ 𝑎𝑏𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎4) + (𝑎5 ∗ 𝑎𝑏𝑠𝑜𝑟𝑏𝑎𝑛𝑐𝑖𝑎5    (4.7) 

 

donde  

𝑎𝑂 = -348.32            𝑎1 = 375.81              𝑎2 = -152.67        

𝑎3 = 30.388              𝑎4 = -2.935               𝑎5 = 0.1105 

 

La Tabla 4.12 muestra las lecturas de máxima absorbancia obtenidas en los 

compartimentos superior e inferior después de 90 días de difusión, de las tres repeticiones 

realizadas. Las concentraciones correspondientes se determinaron con base en la ecuación 4.7. 

 

El valor del coeficiente de difusión promedio de 500 ppm del sistema coloidal catalítico 

en crudo pesado, calculado mediante la ecuación 2.3, a 60 ºC fue igual a 𝐷 =

0.008077𝑐𝑚2/ℎ = 0.2243𝑥10−5𝑐𝑚2/𝑠 . 
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Figura 4.18 Curva de calibración de concentración de catalizador en crudo pesado vs 

absorbancia. Datos experimentales o; regresión lineal ---. 

 

Tabla 4.12 Concentraciones del catalizador en el crudo pesado en ambos compartimentos al 

pasar 90 horas de difusión (tres repeticiones). 

Prueba  

No. 

Lectura de 

absorbancia 

Concentración 

(ppm) 

Superior inferior superior inferior 

1 5.17 5.4 24.32 25.76 

2 5.12 5.45 24.01 26.07 

3 5.23 5.34 24.69 25.38 

 

En los líquidos, el coeficiente de difusión depende fuertemente de la composición 

(debido a las interacciones intermoleculares) y aumenta al aumentar la temperatura, mientras 

que es prácticamente independiente de la presión. Ordinariamente, en unidades del sistema 

cegesimal (cm2/s), el coeficiente de difusión toma valores del orden de 10-5 para líquidos [157]. 

Esto nos indica que, a las condiciones estudiadas, las nanopartículas de níquel se están 

comportando como un líquido (nanofluido) al difundir en el medio B (crudo pesado) debido a 

su tamaño y afinidad con el polietilenglicol; aumentando con ello su capacidad de difusión y 

rapidez en alcanzar el equilibrio de transferencia.   
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5. Conclusiones 

 
 Se desarrolló con éxito una metodología para preparar catalizadores monometálicos y 

bimetálicos dispersos en suspensión a base de sales precursoras de níquel y molibdeno baratas, 

con el objetivo de ser evaluados en procesos de hidrotratamiento. Por medio de la 

caracterización de los materiales sintetizados, se encontró que las nanopartículas metálicas son 

de un tamaño promedio de 50 nm con forma esférica. 

 

Se estudio el efecto de la concentración de catalizador en el crudo y se encontró que 

500 ppm es la concentración idónea bajo las condiciones de operación encontradas y con el 

crudo pesado que se utilizó, ya que, a concentraciones más bajas, el rendimiento es muy similar 

a hidrotratamiento sin catalizar y a concentraciones superiores a 500 ppm el rendimiento se 

mantiene sin cambios significativos. 

 

Por medio de DRX se analizaron los catalizadores usados en reacción y se confirmó la 

presencia de fases de sulfuros metálicos, lo cual indica que los materiales se sulfuraron in situ 

durante el transcurso de la reacción, ocasionado por el alto contenido de azufre (5.7 %peso) en 

el petróleo crudo pesado, por tal motivo no fue necesario realizar un tratamiento previo de 

activación a los catalizadores sintetizados. 

 

De los cinco catalizadores sintetizados y evaluados, los catalizadores monometálicos 

de Ni y Mo son lo que mostraron mejores resultados en la evaluación catalítica de 

hidrotratamiento de crudo pesado, sin embargo, tomando en cuenta el aspecto económico, el 

catalizador de níquel (NiNPs) se consideró el mejor, ya que la sal precursora del Ni es 70% más 

barata que la de Mo.      

 

 El modelo cinético para reacciones de hidrocraqueo catalítico sin transferencia de masa, 

desarrollado con el algoritmo Levenberg-Marquardt, puede predecir la composición del crudo 

hidrotratado con errores promedio absolutos de <5%. 

 

Con base en los resultados del estudio cinético, se asevera que: a) las superficies de las 

nanopartículas de níquel dispersas disocian las moléculas de hidrógeno y b) el agente 
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dispersante PEG actúa como donante de hidrógeno y es soluble en compuestos aromáticos; 

ambos inhiben la formación de coque a través del mecanismo de radicales libres, mientras que 

la calidad del producto líquido mejora. 

 

La mayor selectividad, para cada una de las fracciones de pseudo-componentes 

estudiadas, se obtuvo hacia la producción de naftas (fracciones ligeras valiosas). Además, el 

sistema de reacción propuesto logró una mayor conversión de residuo que aquellos sistemas 

reportados en investigaciones previas bajo condiciones similares de operación, incluso cuando 

las energías de activación resultaron ser más altas. 

 

Por medio del estudio de difusividad se determinó que las nanopartículas de níquel se 

están comportando como un líquido (nanofluido) al difundir en el petróleo pesado debido a su 

tamaño y afinidad con el polietilenglicol; aumentando con ello su capacidad de difusión y 

rapidez en alcanzar el equilibrio de transferencia.   

 

Este estudio demuestra la oportunidad para la aplicación de nanopartículas de níquel 

en suspensión (NiNPs) en el mejoramiento in situ y recuperación de crudo pesado en 

condiciones moderadas para el yacimiento, lo que contribuye a mejorar la calidad del petróleo, 

así como a una operación de hidrodesulfuración menos rigurosa en las refinerías. 
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Anexo A.  

Código del software R para la determinación de las constantes de velocidad 

de reacción y la estimación de concentraciones producto a 370 ºC.  
 

# 

 

# set working directory 

setwd("/R") 

 

# load libraries 

library(ggplot2) #library for plotting 

library(reshape2) # library for reshaping data (tall-narrow <-> short-wide) 

library(deSolve) # library for solving differential equations 

library(minpack.lm) # library for least squares fit using levenberg-marquart algorithm 

 

#load concentration data 

df=read.table("MACG_dataconcentr370G.dat") 

names(df)=c("time","CR","CVGO","CD","CN","CG") 

 

# plot data 

tmp=melt(df,id.vars=c("time"),variable.name="species",value.name="conc") 

ggplot(data=tmp,aes(x=time,y=conc,color=species))+geom_point(size=5) 

 

# prediction of concentration 

# rate function 

rxnrate=function(t,c,parms){ 

   

  # rate constant passed through a list called parms 

  k1=parms$k1 

  k2=parms$k2 

  k3=parms$k3 

  k4=parms$k4 

  k5=parms$k5 

  k6=parms$k6 

  k7=parms$k7 

  k8=parms$k8 

  k9=parms$k9 

  k10=parms$k10 

   

  # c is the concentration of species 

   

  # derivatives dc/dt are computed below 

  r=rep(0,length(c)) 

  r[1]=-(k1+k2+k3+k4)*c["R"]^2.5  #dcR/dt 

  r[2]=k1*c["R"]^2.5-(k5+k6+k7)*c["VGO"] #dcVGO/dt 

  r[3]=k2*c["R"]^2.5+k5*c["VGO"]-(k8+k9)*c["D"] #dcD/dt 
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  r[4]=k3*c["R"]^2.5+k6*c["VGO"]+k8*c["D"]-k10*c["N"] #dcN/dt 

  r[5]=k4*c["R"]^2.5+k7*c["VGO"]+k9*c["D"]+k10*c["N"] #dcG/dt 

  

  # the computed derivatives are returned as a list 

  # order of derivatives needs to be the same as the order of species in c 

  return(list(r)) 

   

} 

 

# predicted concentration for a given parameter set 

cinit=c(R=34.20,VGO=37.50,D=17.90,N=10.40,G=0) 

t=df$time 

parms=list(k1=0,k2=0.000394,k3=0.000620,k4=0.0000936,k5=0.00323,k6=0.0179,k7=0.003

37,k8=0.00189,k9=0.000818,k10=0) 

out=ode(y=cinit,times=t,func=rxnrate,parms=parms) 

out 

 

#plot of predicted concentration 

outdf=data.frame(out) 

tmp=melt(outdf,id.var="time",variable.name="species",value.name="conc") 

ggplot(data=tmp,aes(x=time,y=conc,color=species))+geom_line() 

 

# function that calculates residual sum of squares 

ssq=function(parms){ 

  

  # inital concentration 

  cinit=c(R=34.20,VGO=37.50,D=17.90,N=10.40,G=0) 

  # time points for which conc is reported 

  # include the points where data is available 

  t=c(seq(0,72,12),df$time) 

  t=sort(unique(t)) 

  # parameters from the parameter estimation routine 

  k1=parms[1] 

  k2=parms[2] 

  k3=parms[3] 

  k4=parms[4] 

  k5=parms[5] 

  k6=parms[6] 

  k7=parms[7] 

  k8=parms[8] 

  k9=parms[9] 

  k10=parms[10] 

  # solve ODE for a given set of parameters 

  

out=ode(y=cinit,times=t,func=rxnrate,parms=list(k1=k1,k2=k2,k3=k3,k4=k4,k5=k5,k6=k6,k7

=k7,k8=k8,k9=k9,k10=k10)) 
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  # Filter data that contains time points where data is available 

  outdf=data.frame(out) 

  outdf=outdf[outdf$time %in% df$time,] 

  # Evaluate predicted vs experimental residual 

  preddf=melt(outdf,id.var="time",variable.name="species",value.name="conc") 

  expdf=melt(df,id.var="time",variable.name="species",value.name="conc") 

  ssqres=preddf$conc-expdf$conc 

   

  # return predicted vs experimental residual 

  return(ssqres) 

   

} 

 

# parameter fitting using levenberg marquart algorithm 

# initial guess for parameters 

 

parms=c(k1=0.01,k2=0.05,k3=0.03,k4=0.001,k5=0.01,k6=0.03,k7=0.0001,k8=0.0001,k9=0.0

001,k10=0.0001) 

 

# fitting 

fitval=nls.lm(par=parms,fn=ssq,lower=c(0,0,0,0,0,0,0,0,0,0)) 

 

# Summary of fit 

summary(fitval) 

# Estimated parameter 

parest=as.list(coef(fitval)) 

parest 

# degrees of freedom: # data points - # parameters 

dof=4*nrow(df)-10 

dof 

# mean error 

ms=sqrt(deviance(fitval)/dof) 

ms 

# variance Covariance Matrix 

S=vcov(fitval) 

S 

 

# plot of predicted vs experimental data 

 

# simulated predicted profile at estimated parameter values 

cinit=c(R=34.20,VGO=37.50,D=17.90,N=10.40,G=0) 

t=seq(0,72,12) 

parms=as.list(parest) 

out=ode(y=cinit,times=t,func=rxnrate,parms=parms) 

outdf=data.frame(out) 

names(outdf)=c("time","cR_pred","cVGO_pred","cD_pred","cN_pred","cG_pred") 
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# Overlay predicted profile with experimental data 

tmppred=melt(outdf,id.var=c("time"),variable.name="species",value.name="conc") 

tmpexp=melt(df,id.var=c("time"),variable.name="species",value.name="conc") 

p=ggplot(data=tmppred,aes(x=time,y=conc,color=species,linetype=species))+geom_line() 

p=p+geom_line(data=tmpexp,aes(x=time,y=conc,color=species,linetype=species)) 

p=p+geom_point(data=tmpexp,aes(x=time,y=conc,color=species)) 

p=p+scale_linetype_manual(values=c(0,1,0,1,0,1,0,1,0,1)) 

p=p+scale_color_manual(values=rep(c("red","blue","green","black","yellow"),each=2))+them

e_bw() 

print(p) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 


