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Este trabajo de tesis esta relacionado con en el estudio del hidrotratamiento de un
aceite crudo pesado (Ku-Maloob-Zaap) en presencia de MoS, formado in-situ a
partir del uso de un precursor heteropoliacido (HzPMo01,040). La evaluacion se
realiz6 en un reactor tipo batch en lecho disperso a diferentes temperaturas (380,
390 y 400°C) y concentraciones de sal precursora de 0, 500 y 1500 ppm de
molibdeno a una presion de 1100 psi de H, y agitacion de 700 rpm. Los productos
fueron caracterizados para obtener sus principales propiedades fisicas y quimicas
mediante gravedad API, viscosidad, analisis SARA, contenido de azufre y coque,

curva de destilacion, masa molar, carbon residual y cromatografia.

Los resultados muestran que el hidrotratamiento térmico no provoca un efecto
importante a 380°C, ya que la concentracion de destilados atmosféricos presenta
un incremento del orden del 13 % con respecto al observado en el aceite original.
Aungue a 390 y 400°C si se observa un mayor incremento (~23 %), existe una
limitante que es la presencia de una fase sélida (5.10 y 14.26 % peso) y gas (5.95
y 7.85 % peso), respectivamente. Esto se debe principalmente a la presencia de
reacciones de dealquilacién, las cuales permiten la formacion de gases, asi como
reacciones de condensacion y rechazo de carbono, la cuales provocan la

formacién de la fase sélida.

Posteriormente, el hidrotratamiento catalitico mostré una mejor efectividad debido
a que reduce la concentracion de gases y solidos. Al mismo tiempo, se incrementa
la concentracion de destilados atmosféricos (>5 %). En términos del analisis SARA
de la fase liquida, se observa un incremento en la concentracion de saturados y
aromaticos con respecto a los observados en la evaluacion térmica. En cuanto a
las diferencias encontrados debido a la concentracion de catalizadores, se
observo qué al utilizar la mayor concentracion (1500 ppm de Mo) se alcanza una

mayor conversion del residuo de vacio presente en el aceite crudo.
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This work was focused on the hydrotreating of a heavy crude oil (Ku-Maloob-Zaap)
with MoS, obtained in-situ, using a heteropolyacid as a precursor (HzPMo01204p).
The reactions were carried out in a batch reactor in slurry phase at 380, 390 and
400°C and concentrations of precursor salt (0, 500 and 1500 ppm of molybdenum),
at 1100 psi of Hp, and 700 stirrings. The products were characterized by API
gravity, viscosity, SARA analysis, sulfur and coke content, distillation curve,

molecular mass, residual carbon and chromatography.

The results show that thermal hydrotreatment does not exhibit positive effects. At
low temperature (380 °C) low contents of light products are produced (less than
13%), but at 390 and 400 °C, although there is an increase in the yields of light
fractions such as gasoline, kerosene and diesel (~ 23%), a high percentage of

solids and gases are produced (between 5 and ~14%).

On the other hand, the catalytic hydrotreatment proved to be effective at both
concentrations, reducing gas production between 26.11 and 40.76% and the solids
reduced, at 390 °C their formation was inhibited. In addition, this hydrotreatment
produced higher amounts of saturated and aromatic compounds (about 30%) than

the thermal one.

Finally, the effect of the concentration was analyzed and it was determined that the
use of a higher concentration of catalyst (1500 ppm of Mo) presents better
conversions in the hydrotreatment, because at 400° C, where the best conversion
of vacuum residue took place with 1500 ppm, it was reduced 26.34% more than

with the lowest concentration.




En los ultimos afios se han buscado fuentes alternas de energia para disminuir e
incluso evitar el uso de combustibles fésiles. No obstante, ain no se ha
encontrado una fuente que pueda sustituirlos por completo. Por esta razén, gran
parte de la energia primaria de México y del mundo proviene de los aceites
crudos. Los aceites crudos son una mezcla de hidrocarburos, que abarcan
compuestos desde un solo carbono (como el metano) hasta compuestos con mas
de 300 a&tomos de carbono [5], y en los cuales pueden existir heteroatomos
(oxigeno, azufre, nitrégeno, etc.).

Debido a la gran variedad de familias de compuestos que pueden estar presentes
en los aceites crudos, estos, se clasifican con base a su gravedad API. Asi un
crudo sera ligero a mayor gravedad APl y pesado a valores mas bajos, siendo los

mejores aquellos cuya gravedad APl sea mayor.

En la actualidad, existe una problematica energética a nivel mundial a causa de la
disminucién de reservas de crudo ligero y el incremento de las reservas de crudo
pesado. México no es ajeno a esta situacion, ya que el 52.5 % de la produccién
nacional consiste en aceite crudo pesado, del cual el activo Ku-Maloob-Zaap
(KMZ) aporta el 38.6 % [16].

Es importante sefalar que el aceite pesado exhibe dificultades en su transporte y
refinacion, ocasionado que se deba someter a ciertos procesos para mejorarlo,
como las tecnologias de rechazo de carbono o de adicion de hidrégeno, siendo la
principal desventaja de las primeras la gran selectividad hacia la formacion de
coque [46]. Por lo tanto, una de las mejores opciones consiste en el
hidrotratamiento catalitico, el cual se realiza a presiones y temperaturas elevadas
ya que a esas condiciones es posible la generacion de compuestos y cortes mas
ligeros, la remocion de heterodtomos (azufre, nitrgeno o metales) y por ende

originar una mejora en la calidad del aceite [13, 50].




Debido a la problematica antes expuesta, se ha realizado la busqueda de
materiales cataliticos y condiciones de operacion Optimas que permitan mejorar el
procesamiento de aceites crudos pesados. Estudios realizados confirmaron que el
uso de sales precursoras en fase dispersa ya sean activadas in-situ o ex-situ (para
la obtencién de MoS;) permiten remover gran cantidad de impurezas (S, N, O,
metales) y favorecen la obtencion de fracciones de crudo mas ligeras a partir de
compuestos pesados como los asfaltenos. Dentro de estos estudios se demuestra
que los precursores mas activos tienen el siguiente orden Mo>Ni~Ru>Co>V>Fe
[29,30]. Asi, una de las posibles alternativas para realizar el hidrotratamiento
catalitico es mediante el uso de disulfuro de molibdeno, el cual se caracteriza por
ser un catalizador que favorece la hidrogenacion y al mismo tiempo evitar que las
reacciones de rechazo de carbono sean profundas [27,28]; siendo los
heteropoliacidos posibles precursores al poder aportar una gran concentracion de

molibdeno.

Tomando en cuenta lo anterior, en este trabajo se evallo el hidrotratamiento
térmico y catalitico de un aceite crudo pesado de gravedad API cercana a 12°. Las
reacciones fueron evaluadas a una presion de 1100 psi en un reactor en fase
dispersa en el intervalo de 380 a 400°C y en concentraciones de 0, 500 y 1500

ppm de Mo.
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CAPITULO 1: GENERALIDADES

1.1 Definicion y origen del petréleo

La palabra petréleo deriva del latin petra (roca) y 6leum (aceite), que significa
aceite de roca y se denomina asi a todos aquellos hidrocarburos que se producen
en rocas sedimentarias ya sea en forma de gases, liquidos, semisélidos y solidos
a distintas presiones. Quimicamente el petréleo o aceite crudo (término que se
considera equivalente), se define como toda aquella mezcla compleja formada
principalmente de hidrocarburos y que posee pequefias cantidades de
compuestos de azufre, nitrdgeno, oxigeno y organometales. Debido a que no
existe una composicion Unica para dicha mezcla, el crudo presenta diversas
volatilidades, gravedad especifica y viscosidad ocasionando que tenga distintas
propiedades, asi como una gama de color que abarca desde el claro hasta el

obscuro [1].

Respecto al origen del petréleo existen dos tipos de teorias que establecen como
fue su formacion. La primera de estas recibe el nombre de Teorias Abiogénicas y
comenzaron a desarrollarse en siglo XIX principalmente por el ruso Dimitri
Mendeleiev y Marcellin Berthelot. Dicha teoria establece un origen inorganico del
petréleo, en ellas inicialmente se consideraba que la base de todo era el acetileno
y presupone que grandes cantidades de este compuesto se producen de una
reaccion entre el agua y carburos, los cuales se formaban a partir de metales
alcalinos y carbonatos, asi que finalmente el acetileno obtenido a presiones y

temperaturas elevadas formaba el petréleo [2].

En un principio los gedlogos descartaron esta teoria al considerar que los
procesos en laboratorio no son iguales a los llevados a cabo por la naturaleza. Sin

embargo, tiempo después, gracias a las investigaciones de los espectros en el




universo, se comprobd que existen hidrocarburos en la atmdsfera de grandes
planetas y en los entornos de gas de los cometas, logrando demostrar que es
posible que los procesos naturales sean capaces de sintetizar sustancias
organicas a partir de inorganicas. A pesar de estas evidencias la teoria inorganica
no es ampliamente aceptada ya que no existe evidencia de la generacion de

hidrocarburos complejos mediante este proceso [2].

Por otro lado, el segundo tipo de teorias sefialan que el origen del petréleo es
organico y el primero en dar esta hipotesis fue Mijail Lomonosov. A diferencia de
la teoria anterior, esta es aceptaba por los gedlogos y supone que el petréleo se
form6é a partir de la descomposicion bacteriana de restos animales y algas
microscopicas que se encontraban en el fondo de las lagunas, curso inferior de
rios y el lecho marino; y que una vez descompuesta la materia es cubierta con el
paso del tiempo por sedimentos que la colocan en la profundidad debido a la
presion superficial del planeta. Hay diversas formas en las que se trata de explicar
esta teoria, pero las 3 etapas postuladas por Adolf Engler son de las mas
aceptadas; la primera etapa propone que depdsitos de organismos de origen
vegetal y animal se acumularon en el fondo de los mares internos, asi que las
bacterias descomponen los carbohidratos en gases y material que es soluble en
agua para finalmente ser desalojados del depédsito quedando solamente los
constituyentes como ceras, grasas y materiales que son solubles en aceite. La
segunda etapa explica que a ciertas condiciones de presion y temperatura se
desprende el CO, generado por los grupos carboxilicos, el agua y alcoholes
formando un residuo bituminoso; a consecuencia de la exposicion a calor y
presion se efectla un craqueo ligero que dara lugar a las olefinas. Finalmente, la
tercera etapa explica que los compuestos no saturados, gracias a la accion de
catalizadores naturales, se polimerizan y ciclan, constituyendo hidrocarburos

nafténicos y parafinicos [3].




1.2 Importancia del petroleo y el desarrollo de la industria petrolera
El petréleo es una de las principales fuentes de energia, ya que a partir de él se
pueden obtener combustibles de uso doméstico, de transporte, de uso industrial,

aceites lubricantes, etc.

Se ha demostrado que desde épocas muy antiguas ya se utilizaba el petroleo
como materia prima para diferentes labores, por ejemplo, los sumerios recurririan
al uso de asfalto para poder realizar obras ornamentales o cualquier tipo de
construccion. Sin embargo, la industria petrolera como la conocemos en nuestros
dias es considerada una industria del siglo XX, ya que comenzé a desarrollarse a
finales de 1850 gracias al descubrimiento y comercializacién del petrdleo en
Pensilvania; surgiendo en 1867 la primera destilacion de crudo en el mundo [1].
La Tabla 1 muestra los procesos desarrollados en el siglo XX, los cuales
favorecieron el crecimiento de la industria del petréleo.

Tabla 1. Desarrollo de la industria petrolera [1]

- . PRODUCTOS
ANO | NOMBRE DEL PROCESO PROPOSITO SECUNDARIOS
S - : Nafta y residuo
1862 | Destilacién atmosférica Producir queroseno
craqueado
1870 Destilacién al vacio Lubricantes Asfalto y residuos

Aumentar el rendimiento

1913 | Desintegracion térmica .
de la gasolina

Residuo y gasoleo

Reducir el contenido de

1916 Endulzamiento Azufre
azufre

1930 Reformacion térmica Mejorar el indice de Residuo
octano

1932 Hidrogenacion Remover azufre Azufre

1932 Coquizacién Producir gasolina Coque

1933 | Extraccion con Solvente . Mejqrar el '”d'c?’ de Aromaticos

viscosidad de lubricante
1935 Separacion de ceras con Mejorar e‘I punto de Cera
Solventes vaciado
1935 Alquilacion catalitica Mejorar el indice de Materias primas




octano

petroguimicas

Gasolina con mayor

Materias primas

1937 | Desintegracion catalitica . petroquimicas
octanaje
1939 | Reduccion de viscosidad Reducir viscosidad Mayor prqduccmn de
destilados
S Aumentar el nimero de Combustible de aviacion
1940 Alguilacion :
octano con alto octanaje
L Producir materia prima de
1940 Isomerizacion alquilacion Nafta
1942 Desintegracion catalitica | Aumentar el rendimiento Materias primas
de fluidos de la gasolina petroquimicas
Incremento de la
1950 Desasfaltado alimentacién para Asfalto
craqueo
1952 Reformacion catalitica CEmEL) n_afta 3 Rl Aromaticos
calidad
1954 Hidrodesulfuracion Remover azufre Azufre
1956 Inhibicién endulzante Eliminar mercaptanos Disulfuros y azufre
o o Convertir a productos de Alimentacion de
1957 | Isomerizacion catalitica ; S
alto octanaje alquilacion
1960 Hidrodesintegracion Mejorar_ la calidad y Allmen'gac[o,n de
reducir el azufre alquilacion
1974 Separamor] _de ceras Mejorar e_I punto de Cera
(catalitico) vaciado
Hidrodesintegracion de ML &
1975 9 rendimiento de la Residuo craqueado

residuos

gasolina

En la actualidad la importancia del petroleo sigue existiendo al representar mas del

50 % del suministro mundial de energia [1,4].




1.3 Composicion

En general, el petroleo se cataloga como un material que no es uniforme, el cual
varia de una region a otra. Esto puede deberse a la ubicacion del pozo, la edad
del campo petrolifero, la profundidad del pozo e inclusive dos pozos adyacentes

pueden presentar caracteristicas diferentes [1].

La mayor parte del petréleo se compone de parafinas o isoparafinas, seguido de
parafinas ciclicas denominadas naftenos y compuestos ciclicos deshidrogenados
(arométicos). Ademas, el petréleo esta compuesto por impurezas como el azufre
en forma de sulfuro de hidrégeno y una gran variedad de compuestos organicos
tales como tioles, mercaptanos, sulfuros, disulfuros, tiofenos, entre otros. Otros
compuestos que forman parte del petrdleo son los que se derivan del nitrdgeno
como las aminas, pirroles, piridinas, etcétera. De manera similar, se puede
observar la presencia de compuestos oxigenados, principalmente acidos del tipo
carboxilicos, asi como compuestos organicos de cloro e impurezas metdlicas, las
cuales promueven la presencia de hidrocarburos de peso molecular elevado,
denominados como porfirinas [5]. En la Tabla 2 se presenta la variedad de

elementos presentes en los aceites crudos.

Tabla 2. Composicion elemental de los aceites crudos [5]

ELEMENTO % PESO
Carbono (C) 83-87%
Hidrégeno (H) 10-14%
Nitrégeno (N) 0.1-2%
Oxigeno (O) 0.05-1.5%
Azufre (S) 0.05-6%
Metales (Niquel, Vanadio y Cobre) | <1000 ppm (0.1%)




Debido a la gran cantidad de estructuras organicas presentes en el petréleo, se
establecen técnicas para clasificar su composicion, dividiéndolo en cuatro grupos:
saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos. A continuacion se presenta una breve

descripcion de cada uno de los grupos.

1.3.1 Saturados

Dentro de este grupo se encuentran tres tipos de compuestos. El primero, es el
conjunto denominado como alcanos normales o parafinas cuya formula general es
CoHons2  y se caracterizan por ser hidrocarburos de cadena lineal sin
ramificaciones. Al segundo pertenecen los alcanos ramificados o isoparafinas que
son compuestos con un sustituyente alquilo o una rama lateral de la cadena
principal. El tercero corresponde son los cicloalcanos o naftenos que son
hidrocarburos saturados que contienen al menos un anillo en su estructura. La

Figura 1 muestra algunos ejemplos de compuestos saturados.
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Figura 1. Ejemplos de compuestos saturados

Aunque la proporcion de ellos discierne entre un crudo (petréleo) y otro, se ha
comprobado que la presencia de dichos compuestos se relaciona con el peso
molecular del crudo, ya que aceites crudos con bajo peso molecular presentan
altas concentraciones de alcanos (normales e iso); mientras que aceites con alto
peso molecular normalmente presentan una alta concentracion de cicloparafinas
(naftenos) [6-8].

La presencia de parafinas, isoparafinas y naftenos en las fracciones (cortes) del

aceite crudo es muy variable. Sin embargo, se ha probado que los hidrocarburos




parafinicos normales son capaces de representar del 20 hasta el 50 % peso en la
fraccion de gasoéleo (aceites crudos parafinicos) pero en los crudos nafténicos o
asfalticos los porcentajes de n-parafinas son muy bajos. Por otro lado, las
isoparafinas pueden encontrarse en los distintos cortes, aunque generalmente se
localizan en grandes cantidades en la fraccion de gasolina y tienden a disminuir a
medida que aumenta el punto de ebullicién. El contenido de cicloparafinas puede
representar hasta el 60 % del total de hidrocarburos, el cual se va a encontrar
distribuido entre las diferentes fracciones del petroleo, siendo los compuestos con
uno o dos anillos los que se presentaran en las fracciones con menor punto de
ebulliciébn y aquellos con un rango de 2 a 6 anillos podran encontrarse en las

fracciones con mayor punto de ebullicion [1].

1.3.2 Aromaéticos

El origen de su nombre se debe a que este tipo de compuestos posee un olor
fragante. Se catalogan de esta manera a todos aquellos hidrocarburos ciclicos no
saturados que poseen en su estructura una molécula de benceno y que ademas
contienen dobles enlaces carbono-carbono [8]; es decir, se considera aromatico a
todo aquel compuesto que contenga uno o0 mas nucleos bencénicos, los cuales
pueden encontrarse en estado liquido (benceno, tolueno y xileno) o en estado
sélido (naftaleno, antraceno, entre otros) [1,8]. La Figura 2 presenta algunos

compuestos pertenecientes a esta familia.
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Benceno Tolueno Maftaleno

Figura 2. Ejemplos de compuestos aromaticos

Respecto a la cantidad de aromaticos presente en el petréleo, esta dependera del
tipo de mezcla, ya que los aceites pesados poseen una mayor proporcion de este




grupo respecto a los aceites crudos ligeros [8]. Aun cuando se conoce una gran
cantidad de compuestos de este tipo, dentro de la fraccion de gasolinas es posible
encontrarlos a todos, siendo el benceno uno de los aromaticos que se presenta en

una menor proporcion.

1.3.3 Resinas

Las resinas poseen un peso molecular variable y se encuentran formadas por
anillos arométicos y cadenas alifaticas. Estdn compuestas por hidrocarburos de
peso molecular elevado, con presencia de heteroatomos (S, N, O), los cuales le
confieren cierta polaridad. A diferencia de los asfaltenos, se consideran una fase
soluble en alcanos ligeros como el pentano y heptano; pudiendo representar el 35
% en peso del crudo. Otra diferencia con respecto a los asfaltenos es su relacion
H/C, la cual es mayor en las resinas (entre 1.2 y 1.7 veces mas), provocando que

el peso molecular de estas sea mas bajo [9].

Por otro lado, las resinas tienen la capacidad de ser agentes peptizantes que
generan suspensiones coloidales de asfaltenos, esto debido a que dan lugar a una
micela cuya composicion consta de un centro de asfalteno rodeado por moléculas
de resinas. Las fracciones del crudo en las que llegan a aparecer son en el corte
de diésel o mayores como el gaséleo y residuo de vacio [10]. La Figura 3 muestra

una molécula hipotética de una resina.

Figura 3. Ejemplo de la estructura de unaresina




1.3.4 Asfaltenos

Son aquellos hidrocarburos de peso molecular elevado, insolubles en disolventes
de tipo n-alcanos pero solubles en tolueno o benceno. Se considera la fraccion
mas compleja de un aceite crudo debido a los problemas que presentan para su
procesamiento en el sistema de refinacion. Esta fraccion cuenta con el mayor
porcentaje de heteroatomos (oxigeno 0.3-6%, azufre 0.3-10%, nitrégeno 0.6-3%) y

organometales (Ni, V, Fe).

Desde un punto de vista estructural, los asfaltenos son considerados sistemas de
anillos aromaticos polinucleares condensados que soportan principalmente
cadenas de alquilos; siendo el numero de anillos que pueden componerlos entre 6
y 15. Dentro de la estructura propuesta para estos compuestos se considera que
existe una parte aroméatica interconectada mediante cadenas alifaticas, puentes de
azufre y de compuestos como porfirinas de niquel y vanadio. En la Figura 4 se

puede observar un ejemplo de la estructura teorica de los asfaltenos [11].
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A diferencia de las resinas, en los asfaltenos la relaciéon H/C se encuentra en el

orden de 0.9 y 1.2. Debido a su complejidad, los asfaltenos mas polares se

encuentran en la fraccibn menos soluble. En ocasiones cuando no llegan a
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emulsionarse de la manera adecuada generan un color negro, el cual es

caracteristico de un aceite crudo [9].

1.4 Clasificacion de los aceites crudos

Las propiedades fisicas y quimicas del aceite crudo varian considerablemente. Por
esta razon existen distintos criterios para clasificarlos, ya sea con base en las
propiedades del crudo o de sus fracciones, estructura quimica, origen, entre otros.
Tal es el caso de la clasificacion de acuerdo con la concentracion de azufre, la
cual considera al aceite como &cido cuando el valor de este heterodtomo es alto y

dulce, si su concentracion es baja [12].

Aun cuando existen diversos criterios de clasificacion, la forma mas comdn de
catalogar a los aceites crudos es mediante su gravedad especifica que
generalmente se expresa en términos de gravedad API, cuyo intervalo se
encuentra entre 5 y 70 [6]. La forma en que se calculan los grados API es

mediante la siguiente ecuacion:

API = 141.5 131.5
SG '

En donde SG se refiere a la gravedad especifica, que se define como el cociente
gue resulta de dividir la densidad del aceite entre la densidad del agua, ambas a
15.56°C (60°F) [13,14]

Dentro de esta clasificacion se distinguen 5 categorias [15]:

e Superligeros: en esta primera categoria se incluye a los crudos cuya
gravedad API es mayor a 39°.

e Ligeros: también se les denomina como crudos convencionales, presentan
un rango de API de 31.1 a 39°, en general se caracterizan por presentar
una gran cantidad de fracciones ligeras y bajo contenido de heteroatomos,
metales y asfaltenos [11].

e Medianos: poseen una gravedad API de entre 22.3a 31.1°
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e Pesados: con valores de entre 10 y 22.3°, estos crudos se complican en su
transporte y refinacion ya que son mas viscosos que los ligeros, es decir,
tiene una baja movilidad [11]

e Extrapesados: se diferencian respecto a los otros debido a que se
encuentra en estado semisélido o solido, ademas es dificil que fluyan a

condiciones ambientales, sus valores de APl son menores a 10°.

1.5 Demanda y reservas mundiales de petroleo

De acuerdo con las proyecciones realizadas para consumo de energia, se preve
un incremento del 40 % en la demanda mundial de energia primaria para el 2040 y
se espera que durante ese periodo los combustibles fésiles sigan siendo la
materia prima que suministre la mayor proporcion aportando el 77 % de la
demanda total de energia. Sin embargo, después del 2040, es posible que se
conviertan en el segundo contribuyente al ser superados por el gas natural. La
Tabla 3 muestra los millones de barriles de crudo equivalentes necesarios para
cubrir la demanda energética de los distintos tipos de combustibles.

Tabla 3. Demanda equivalente en mmmb de energia primaria. [4]

Millones de barriles de crudo equivalentes por dia
[mmmb]
Tipo de 2014 2020 2030 2040
combustible

Crudo 85.1 90.7 96.7 99.8
Carbon 77.7 82.7 88.9 91.5
Gas 59.6 66.9 84.0 101.7
Nuclear 13.2 15.5 19.5 23.4
Hidrogeno 6.6 7.6 8.9 9.9
Biomasa 28.2 30.7 34.6 38.1
Otras renovables 3.4 5.7 11.0 17.9
Total 273.9 299.9 342.6 382.1

Como se observa en la tabla anterior, existe un cambio progresivo en el uso del

petréleo y carbon hacia la utilizacion de gas y otro tipo de energias renovables, lo
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cual se debe principalmente a las medidas tomadas para combatir el cambio

climético ocasionando la reduccién del uso de los primeros dos combustibles [4].

En cuanto a las reservas de petréleo en el mundo, en los dltimos 10 afios la
cantidad de reservas probadas se ha incrementado en un 24 % (el equivalente a
333.9 miles de millones de barriles), siendo el Medio Oriente la region en la que se
encuentran mas reservas (881 mmmb), Sur y Centroamérica con un volumen de
reservas de aproximadamente 330 mmmb, Norteamérica, por su parte cuenta con
cerca de 232 mmmb, Europa y Eurasia (155 mmmb), el continente africano reporta
129 mmmb, y finalmente, la regién Asia Pacifico, que conforman China, India,
Vietnam, Australia, Malasia e Indonesia, presentan el menor volumen, al aportar

solo 43 mmmb.

Aunque las reservas probadas se encuentran en diversas partes del mundo,
existen paises que tienen una mayor cantidad. Con base en estudios del 2014
Venezuela ocupa el primer lugar en esta categoria con 298.3 mmmb (17.5 % del
mundo), ocasionado que Arabia Saudita se posicionara como el segundo lugar

con mas reservas (267 mmmb), seguidos por Canada con 172.9 mmmb.

Uno de los cambios importantes en el mundo es el aumento de la oferta mundial
de petréleo a consecuencia de las nuevas reservas probadas, esto es debido,
entre muchos otros factores, a que América del Norte ha elevado su produccién de
aceite crudo, ocasionado por dos hechos, el primero consiste en que Estados
Unidos incrementd su produccion de petréleo gracias al desarrollo de técnicas de
perforacién que le han permitido acceder a formaciones dificiles donde se ha
hallado aceite y gas natural y el segundo involucra el acrecentamiento en la
produccion de arenas bituminosas en el oeste de Canada. Por esta razon en 2014
la produccién mundial de petréleo fue de 88, 673,000 millones de barriles diarios
[16].
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1.5.1 Demanda mundial de derivados del petroleo

La refinacion en el mundo ha cambiado considerablemente en los Ultimos quince
afos debido a las diferentes tendencias de los paises en el uso de los refinados
del petrdleo. En dicho periodo, Asia fue el principal motor de la demanda de
petroliferos especialmente causado por China y la India, quienes debido a su
crecimiento econdémico requieren mayor cantidad de productos ligeros como es el
caso de la gasolina y diesel. En contraste, Japén y Corea se encuentran en un
escenario de tendencia a la baja en el uso de combustibles fésiles, tal como

sucede con el contiene Europeo.

Es necesario mencionar que las necesidades de combustibles dependen en gran
medida de la region y las condiciones econdmicas, por ejemplo, en Estados
Unidos la gasolina representa casi la mitad de los productos requeridos, mientras
qgue en el resto del mundo la demanda de diésel es mayor. Analizando dichas
necesidades por regidn, se puede establecer que en Europa Occidental existe una
mayor peticion de destilados intermedios; en Asia Pacifico hay una relacion
proporcional entre destilados intermedios y ligeros requeridos.

En el 2014, los destilados ligeros representaron 27.9 % de la demanda total de
petroliferos, los intermedios el 36.7 % y los pesados solo el 12.6 %. De acuerdo
con estudios prospectivos, se tiene que el consumo de productos del petrdleo en
el mundo incrementara anualmente un 12 % hasta el 2020, lo anterior debido a su
desarrollo en materia de transporte [16].

1.5.2 Panoramay reservas del petr6leo en México

En lo que respecta a México, en el afio 2014, se reportd un volumen de reservas
de 9.7 mmmb, lo que equivale al nimero 18 de los paises con mayor cantidad de
reservas de petréleo. En cuanto a la produccién de crudo, en los ultimos afios se
ha presentado una disminucion considerable, ya que para 2014, México sufrid una
baja del 3.3 %, siendo la principal causa la declinacion natural del yacimiento

Cantarell [16]. Ademas, es importante sefalar que la produccion nacional se
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caracteriza por ser de aceites crudos pesados, los cuales en 2015 representaron
el 52.5 % del total de la produccién. La Tabla 4 muestra la produccion obtenida en
2015.

Tabla 4. Produccién nacional por tipo de aceite crudo [17]

Tipo de crudo Produccion nacional

Pesado 52.5 %
Ligero 35.8 %
Superligero 11.7%

En México existen cuatro tipos de aceite crudo estos son: Maya, Olmeca, Istmo y
Ku-Maloob-Zaap; siendo estos mismos los que forman parte de la mezcla
mexicana de exportacion, la cual tiene una gravedad API cercana a los 24°. En la

Tabla 5 se muestran algunas caracteristicas de estos aceites crudos. [15,18].

Tabla 5. Aceites crudos mexicanos [15,18]

Crudo Caracteristicas
API: 38-39
Gravedad especifica:
Olmeca 0.8315

Azufre: 0.95 %
Nitrogeno: 737 ppm
API: 32-33
Gravedad especifica:

Istmo 0.8584
Azufre: 1.8 %
Nitrogeno: 1467 ppm
API: 21-22
Gravedad especifica:

Maya 0.9260
Azufre: 3.4 %
Nitrogeno: 3200 ppm

API: 12
Ku-Maloob- Gravedg%ggeuﬂca:
Zaap ’

Azufre: 5.6 %
Nitrégeno: 0.79 %
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1.5.3 Activo Ku-Maloob-Zaap

El activo Ku-Maloob-Zaap es uno de los yacimientos petroleros mas importantes
en Meéxico, el cual ha llegado a posicionarse como el principal del pais y se
encuentra localizado frente a las costas de Tabasco y Campeche, especificamente
a 105 Km de Ciudad del Carmen, Campeche, cubriendo un &rea de 149.5
kilbmetros cuadrados compuesta por 28 plataformas; siendo su fecha de inicio de
produccion en 1981 [19]. El origen de sus nombres proviene del Maya, en donde

Ku significa “nido”, Maloob “bueno” y Zaap “braza”.

En suma, este activo se encuentra compuesto por los campos Ku, Maloob y Zaap,
en donde el primero esta conformado por el yacimiento Ku-EM descubierto entre
1979 y 1989 mediante la exploracién de los pozos Ku-1 y Ku-101 que tenian como
finalidad encontrar hidrocarburos en las brechas del Cretacico Superior, pero fue
hasta 1986 cuando el pozo Ku-10 se termind y se comenz6 a utilizar. En cuanto al
yacimiento Zaap-EM, este fue descubierto en 1990 debido a la perforacién del
pozo de exploracion denominado Zaap-1 que se realizé para analizar las rocas del
periodo Kimeridgiano. Por otra parte, el pozo Zaap-1001 permitié la explotaciéon de
este campo en el afio de 1997 y tiempo después, en 1998, finalmente, se
terminaron los pozos Zaap-7DA (que es un pozo horizontal) y el Zaap-106, los
cuales presentaron resultados muy exitosos. Por dltimo, el yacimiento Maloob-EM
fue comprobado mediante la perforacion de los pozos Ku-339, Ku-469, Ku-97
perteneciente a la plataforma Ku-M y Maloob-404 de la plataforma Maloob-A. Sin
embargo, aunque se ha obtenido informacion sobre ellos no se ha utilizado en

gran sentido para la produccion.

En lo que respecta a los tres yacimientos, la presién inicial es de 281 Kg/cm?, pero
la de saturacion es de 105 Kg/cm? para Ku, y de 216 Kg/cm? para Maloob y Zaap.
Los yacimientos Ku y Zaap generalmente se catalogan de aceite negro, ya que
ambos producen aceite crudo con una gravedad APl de 16 a 17° con un rango de
viscosidad de entre 8 y 10 cP. Es por ello por lo que el crudo obtenido de esta
zona se cataloga como pesado [20].
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En la actualidad, el activo Ku-Maloob-Zaap se ha posicionado como el principal
productor aportando mas del doble de la produccion de Cantarell. En la Tabla 6 se
muestra la produccién de ambos yacimientos durante 2014 [17].

Tabla 6. Principales yacimientos de México en 2014 [17]

Activo integral | Produccion Nacional | Miles de barriles diarios

Ku-Maloob-Zaap 38.6 % 860.3

Cantarell 12.7 % 283.8

1.6 Técnicas de mejoramiento de aceites crudos

El aceite crudo pesado presenta grandes desventajas para poder ser utilizado,
esto se debe principalmente a la baja relacion hidrégeno-carbono (H/C) que existe
en él, siendo necesario buscar alguna alternativa para elevar dicha relacion.
Algunas de estas alternativas son la adicion de hidrégeno o el rechazo de
carbono, ya sea en presencia de un catalizador o no [12, 21]. Otra tecnologia
comercial aplicada con esta finalidad es el desasfaltado. No obstante, el rechazo
de carbono representa el 56.6 % de los procesos utilizados para este fin, debido
principalmente a su baja inversion. En la Tabla 7 se observan los procedimientos

de mejoramiento aplicados actualmente en el mundo [22].

Tabla 7. Capacidad de procesamiento de residuos por tipo de proceso. [22]
Tecnologia por | Estados | Europa | Canada, Japén | Resto Total %
millones de Unidos México, del mundial | capacidad
barriles por dia Venezuela mundo
(Mbbl/d)
Rechazo de carbono
Reduccion de 44 2260 331 24 1635 4293 25.85
viscosidad (no
catalitico)
Coquizacion (no 2245 673 951 66 1169 5104 30.73
catalitico)
Total 2289 2933 1282 90 2804 9397 56.58
Adiccion de hidrégeno
Hidrotratamiento 499 149 30 591 1042 2312 13.92
con lecho fijo
(catalitico)
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Hidrocraqueo en 102 79 244 23 49 497 2.99
lecho ebullente
(catalitico)
Hidrocraqueo en - - 4 - - 4 0.02
fase dispersa
(catalitico)
Cragqueo 831 681 281 318 1832 3942 23.73
catalitico en
lecho fluidizado
(residuo)
Total 1432 909 559 932 2923 6755 40.66
Otros
Desasfaltado (no 283 46 39 16 75 458 2.76
catalitico)
Total 4002 38.89 1879 1037 5801 16609 100.00

El tipo de mejoramiento que se utilizara en la transformaciéon de un hidrocarburo,
se decide mediante la realizacion de evaluaciones técnicas y econdémicas, las
cuales permitan el mejoramiento del aceite y que se genere impacto en la calidad
y rendimientos de los destilados. Dentro de los factores que influyen en esta toma
de decisiones se encuentran el precio del aceite crudo, la cantidad de impurezas
del mismo, la calidad del aceite requerido, la configuracion de la refineria a la cual

se enviara la mezcla una vez mejorada, entre otros [12].

Anteriormente se creia que el mejor método para mejorar los aceites crudos
pesados y extrapesados era la reaccion de rechazo del carbono. Sin embargo, se
encontré que dicha reaccion presentaba varios efectos adversos como el bajo
rendimiento del aceite, elevada generacion de coque, produccion de una gran
cantidad de compuestos aromaticos, bajo rendimiento y calidad de gasolina y
diesel, etcétera. Esto ha generado que el hidroprocesamiento sea visto como una
mejor alternativa, realizandose a condiciones de reaccibn mas severas, aun

cuando el proceso este limitado por su conversion (<50 %) debido a la formacion

de sedimentos [12].

17

——
| —




1.6.1 Precipitacion de asfaltenos (Desasfaltado)

El proceso SDA (solvent deasphalting, por sus siglas en inglés) representa una
técnica importante en las operaciones de refinaciéon y es conocido como el Unico
proceso fisico en el que las reacciones de rechazo de carbono se presentan en el
residuo de vacio, aprovechando su separacion en funcién del peso molecular y la
estructura quimica (no debido a sus puntos de ebullicién). EI método requiere de
un alcano como materia prima, generalmente es el propano o una mezcla de
propano/butano en forma liquida, la cual tiene como objetivo disolver el aceite
crudo. Los productos de la precipitacion seran el aceite desasfaltado y un residuo
rico en aromaticos, impurezas, asfaltenos y carb6n Conradson [1,12-14,22].
Dentro de sus aplicaciones, existen dos mas usadas, la primera consiste en la
mejora de las corrientes de fondos pesados que pueden aprovecharse para
producir combustibles ya que una vez realizado este proceso, la mezcla es
separada y el crudo desasfaltado (DAQO), posteriormente, este se introduce como
materia prima de los equipos de FCC o de hidrocraqueo; la segunda se presenta
en los campos petroliferos cuya finalidad es proporcionar una mayor calidad del

crudo antes de ser transportado a la refineria [1,12-14].

1.6.2 Rechazo de carbono

La tecnologia de rechazo de carbono se ha utilizado desde 1913 y es una de las
primeras aplicadas en la industria petrolera. La finalidad de este proceso es
introducir hidrocarburos con el propdsito de fracturarlos térmicamente (a una
presion casi atmosférica) en productos con menor peso molecular y punto de
ebullicibn. En este tipo de procesos, los asfaltenos se convierte en destilados,
mientras que la otra parte se rechaza junto con la mayoria de los metales en un
residuo sélido que se denomina coque. Lo anterior puede lograrse mediante
distintas técnicas como reduccion de viscosidad, coquizacién, craqueo térmico,

entre otros [23].

En este tipo de reacciones el hidrogeno se transfiere de moléculas mas grandes a

mas ligeras originando que la relacion H/C se reduzca, produciendo un
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rendimiento moderado de productos liquidos. Generalmente se desarrolla a
temperaturas entre 480 y 550°C con tiempos de residencia en fase vapor de 20
segundos 0 méas y produce cantidades relativamente altas de gases como metano,
etileno, propileno, butano, asi como gas LP y gas seco [12,24]. Se ha corroborado
que a altas temperaturas el fendmeno quimico inicial consiste en la ruptura de las
moléculas de hidrocarburos en dos radicales libres, siguiendo la reaccion que se

muestra a continuacion.

ky o e
RR|A_LR+R|

Una vez generados los radicales libres, estos reaccionardn con un hidrocarburo
provocando la extraccion de un atomo de hidrégeno con el objeto de generar un
producto final estable, asi como un nuevo radical libre. Es por esta razén que el
craqueo térmico se considera una reaccion en cadena de radicales libres,
recordando que un radical libre es un 4&tomo o grupo de atomos que poseen un
electron desapareado y se caracterizan por ser muy reactivos. Por lo tanto, las
condiciones de reaccion determinaran la distribucion de los productos. Cabe
sefialar que los radicales libres son resistentes a la isomerizacion por lo tanto el

craqueo térmico no da lugar a algun grado de ramificacion en los productos [1,25].

Aunque las reacciones por radicales libres son complejas, se han logrado
determinar las tres principales transformaciones que sufren, siendo las que se

mencionan a continuacion:

e Isomerizacion de carga: se da mediante la formaciéon de un complejo ciclico
activado, seguido por la transferencia de un atomo de hidrégeno en un
sentido opuesto al movimiento del electron. Puede presentarse en

moléculas que tienen cadenas largas.

CH;—CH,— CH, — CHy— CH—CH,
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e Descomposicion: se puede presentar en dos formas:

R—CHE—E_:HE — [.{+C3H4 [.{+C2H4 — R—CHE—(EHE

a) b)
La primera forma es endotérmica, por lo que a elevadas temperaturas se ve
favorecida esta descomposicion (rompimiento de enlaces C-C en posicién 3
al carbono con el electron impar. Por otra parte, la forma (b) presenta
caracteristicas exotérmicas y se presenta en procesos de polimerizacion a

bajas temperaturas. Recibe también el nombre de recombinacion.

e Sustitucién: después de un rompimiento B y con la interaccion de la
alimentacion, se puede presentar este tipo de reacciones, en las que se
forma un nuevo radical ya sea de mayor o menor peso molecular. De

hecho, hay quienes las denominan reacciones en cadena [25].

[.{| +R2H—> R|H+l'.{2

1.6.2.1 Gasificacion

El proceso de gasificacion fue desarrollado por Texaco a finales de 1940 con el
propésito de producir hidrogeno y monoéxido de carbono para plantas quimicas y
refinerias; tiempo después se modificd para introducir petrdleo pesado, carbén y
coque de petréleo. En los procesos de gasificacion se introducen corrientes que se
calientan a temperaturas de mas de 1000°C y en ausencia de aire, produciendo
gas de sintesis, negro de carbon y cenizas. Sin embargo, son de los procesos
menos utilizados debido a su baja selectividad y a que es complicada la
separacion de productos. A partir de lo anterior, se ha desarrollado el ciclo
combinado de gasificacion integrada (IGCC), que es una forma alternativa para la
conversion de residuos y generacion de electricidad con un minimo efecto al
medio ambiente al formar una baja cantidad de SOx y NO,. Se considera un

proceso atractivo para la produccion de hidrogeno [21-24]
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1.6.2.2 Coquizacion retardada

La coquizacion retardada es un proceso de craqueo semicontinuo preferido por los
refinadores para la degradacion de residuo de vacio, gracias a la versatilidad que
permite variar la alimentacién. El objetivo principal es maximizar el rendimiento de
los destilados y al mismo tiempo minimizar la produccion de coque. Se considera
un tipo de tecnologia madura, desde el punto de vista comercial, ya que funciona a

baja presion y sin catalizador, ademas de que no consume hidrégeno [21-23].

En general, el proceso consiste en la conversion parcial de un producto liquido
(nafta y diesel) en productos que estan libres de metales y carbono pudiéndose
cambiar la selectividad solo modificando la temperatura, presion y el tiempo de
reaccion. Dentro de sus desventajas se encuentran la formacion de coque en
grandes cantidades y bajos rendimientos de productos liquidos, asi como

productos altamente aromaticos que requieren de un tratamiento posterior [21-23].

1.6.2.3 Coquizacion fluidizada y flexicoquizacién

Estas tecnologias se basan en el hecho de que el coque circulante es el que lleva
el calor del quemador al reactor, donde sirve como sitio activo para las reacciones
de cragueo que generan productos mas ligeros. El proceso de flexicoquizacion,
consiste en un coquizador donde la conversidbn se realiza inyectando una
alimentacion en forma liquida a un lecho fluidizado de particulas de coque
calientes, una vez que las particulas de coque han formado una capa delgada de
aproximadamente 5 micras, se retiran del coquizador y se colocan en el
calentador, en donde se eleva la temperatura debido al contacto existente entre

ellas y los productos calientes de gasificacion.

En cuanto a la coquizacion fluidizada, se requiere de un quemador en donde las
particulas de coque extraidas del coquizador son quemadas con aire a
condiciones de oxigeno limitado. La realizaciébn de estas combustiones parciales
tiene como fin aumentar la temperatura de coque (cercano a los 900 K) para

después ser regresadas al coquizador.
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En ambos procesos, la mayoria de los metales se concentran en el coque y los
asfaltenos se transforman tanto en coque como en destilados. Al alcanzarse altas
temperaturas, se beneficia una alta produccion de nafta y gasoleo, es por ello por
lo que el tiempo de residencia del liquido determina la formacion todos los
productos [21,23, 24].

1.6.2.4 Reduccion de viscosidad

La reduccion de viscosidad o visbreaking es considerada como una alternativa
madura, ya que es el procedimiento mas antiguo y rentable para mejorar residuos
atmosféricos y de vacio, obteniéndose aproximadamente 7 % en peso de gas y
gasolina como productos principales. Sin embargo, mediante esta tecnologia el
contenido de asfaltenos no varia considerablemente, resultando en un gaséleo
estable, es decir, se presenta una descomposicién térmica leve. Se aplica en
circunstancias donde se requiera combustibles de motor bajos. La técnica se
aplica normalmente en circunstancias donde se requiere de combustibles de motor
bajos (méas pesados que el diesel). Se puede llegar a convertir hasta un 20 % del
residuo de vacio. El procedimiento de operacidén consiste en gque la corriente de
residuo se calienta en un horno a una temperatura entre 450 y 500 °C,
cragueandose durante un tiempo de residencia bajo y en condiciones de presion y
temperatura moderadas. Una vez craqueado el producto, se extrae y se enfria con
gasoOleo para detener la reaccion y evitar la coquizacién. El bajo costo, comparado

con las otras alternativas, la hace una tecnologia atractiva [12,21-23].

1.6.3 Técnicas de adiciéon de hidrégeno

Los procesos con hidrogeno fueron introducidos en 1955 y con el tiempo fueron
adquiriendo importancia hasta nuestros dias, en donde desempefian un papel
esencial en las refinerias [13,26]. El término hidroconversién suele referirse a
todos los procesos aquellos procesos en los que el hidrocarburo reacciona con

hidrégeno y dentro del cual se incluye el hidrotratamiento, hidrocraqueo e
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hidrogenacion. El primero consiste en un procedimiento mediante el cual se
eliminan impurezas de azufre, nitrdgeno y metales con la presencia de hidrogeno y
un catalizador. Por otra parte, el hidrocraqueo es un proceso que tiene como
funcién convertir la materia prima en productos con puntos de ebullicibn mas
bajos, esto mediante el rompimiento de los enlaces C-C, de un hidrocarburo,
seguido de su estabilizacién con hidrégeno. Finalmente, la hidrogenacion se aplica
a los hidrocarburos aromaticos que requieren de su saturacion (adicion de

hidrogeno) para cumplir con la normatividad vigente.

Con base a la forma en que hidrogenan, los procesos anteriores se pueden
clasificar como destructivos o no destructivos. Los primeros incluyen al
hidrocraqueo, en el cual la conversion radica en usar componentes de gran peso
molecular para obtener productos con un menor punto de ebullicibn aplicando
condiciones severas de operacién para evitar el surgimiento de reacciones de
polimerizacién y condensacion, las cuales dan lugar a la formacion de coque. La
hidrogenacion no destructiva se aplica con el fin de mejorar la calidad del producto
sin alterar el intervalo de ebullicion y se requieren condiciones mas suaves, por lo
gue solo los materiales inestables son atacados para volverlos mas estables. El
aplicar alguna de las técnicas dependera de la materia prima y de los productos
requeridos [1,13,14].

Aunqgue el hidroprocesamiento consume una cantidad sustancial de hidrégeno y
es relativamente alto en costos de inversion y operacién respecto a los procesos
térmicos, este proceso ofrece una selectividad del rendimiento de la fase liquida
igual o superior al 85 % (comparado con los otros procesos), asi como
combustibles mas limpios (bajos en azufre, nitrégeno, metales y asfaltenos). Otras
ventajas de esta técnica incluyen la gran versatilidad que presenta, la cual no solo
involucra a los catalizadores, sino también la forma en que se aplica la tecnologia
debido a que se puede seleccionar el producto deseado sin comprometer su
rendimiento, se reduce la formaciéon de coque, aumenta en la relacion H/C de los
productos, es mas atractiva para mejorar crudos pesados y extrapesados, tiene

mejor balance de los productos como gasolinas y destilados [12,21].
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A diferencia de los procesos de rechazo de carbono en los que las reacciones
suceden mediante radicales libres, en la tecnologia de adicién de hidrégeno las
especies activas son carbocationes formados en los sitios activos del catalizador,
ya sea en forma de iones carbenio (CHs:) o iones carbonio (CHs.). La formacion
de los carbocationes se puede llevar a cabo mediante 4 rutas. A continuacion se

explica cada una de ellas [25].

e La primera ruta consiste en la adicion de un proton proveniente de un sitio
acido de Bronsted a una molécula insaturada, formandose asi un ion

carbenio que permanecera absorbido en el sitio acido.

R,~HC=CH-R, +HB =R, — H,C —C'H -~ R, + B~

e La segunda forma involucra también la generacién de iones carbenio, pero
se efectla mediante la extraccion de un ion hidruro por un sitio acido de
Lewis en donde se queda absorbido.

RH+L — [R]'LH™

e Tercera ruta muestra que los iones carbonio son una formacion intermedia,
la cual al separarse puede seguir dos mecanismos. El primero es que el ion
carbonio se divida en alquenos inferiores e iones carbenio, y el otro, que los
iones carbonio se conviertan en iones carbenio a causa de la pérdida de

una molécula de hidrégeno.

+ RH+R'"

H
: lon carbenio
R-R' + "H™" +— e ‘{= alquilo

¢ . \‘ R+ H,

R'=H 1[on carbenio

e La cuarta ruta establece que los carbocationes se pueden producir por la
descomposicion heterolitica, que es la division de una molécula en dos

radicales libres como en las reacciones térmicas, pero se diferencia en que
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ninguno de los dos fragmentos obtenidos guarda dos electrones, es decir,

cada parte lleva cargas eléctricas opuestas.
R,R;, — R +R37

Una vez formados los carbocationes, se inician distintos tipos de reacciones,

siendo las mas relevantes [25]:

1) Isomerizacion de carga: la migracion de la carga se hace junto con el

movimiento, pero en sentido opuesto de un atomo de hidrégeno.

Cew| |rcewr]
’VR C—-C—-R’ R—C—-C—R’
| ||

L H H, J L H, H J

2) Isomerizacion de estructura o esqueleto: tiene como consecuencia la
conversion de un ion secundario en uno terciario o en hidrocarburos de al
menos 6 atomos de carbono ocasiona la migracién del grupo lateral de

metilo a lo largo de la cadena.
+

) C C
C—CmCmeC == 0Lt C == =L

3) Transferencia de iones hidruro: un ion absorbido inicialmente en el sitio
activo interacta con una molécula ya sea en fase gas o liquida o con otra
que este absorbida, extrayéndole un hidruro, de esta forma, se libera e
introduce a la fase liquida o gas, mientras que el sitio activo retiene un ion
de la molécula que perdié el hidruro, originado la reacciéon en cadena del

proceso.

R;—CH; + [Ri] = [R]] + R,—CH;

4) Rompimiento de enlaces carbono-carbono: tal y como sucede en las

reacciones de rechazo de carbono, los iones carbenio presentan una
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ruptura en estos enlaces en la posicion B del atomo de carbono que lleva la
carga eléctrica. La principal diferencia entre ambos métodos es que se

requiere mas energia para formar iones carbenio que radicales libres.

Ademas de lo ya mencionado, existen también reacciones secundarias como la
polimerizacion, ciclacion, etc., las cuales conducen a la formacién de coque que se
puede depositar en el catalizador. La Tabla 8 presenta las reacciones secundarias
que pueden ocurrir en los procesos de este tipo [25].

Tabla 8. Reacciones de formacion de coque.
Reaccion Descripcion Ejemplo

Resulta de la
interaccion de los
. . || L1,
iones absorbidos y R* + (|;=g — R—C—C
Oligomeriza- moléculas no o ' o v AR
cion saturadas con los R—(‘:—(r‘+ + C=C —= R_(f_ﬁjnc_(f *
. [ |
alquenos producidos
en las reacciones de
descomposicion.
Ciclacién Los compuestos ~ [ _ i
y lineales insaturados CHAAAAH LA C'C_C}m*_

formacién de
(como alquenos)

+
hidr rbur ] — C—Cljgr—[ T¢C |
d oca l?u S forman ciclos de 5 0 6 "'{ﬁ }L}F g tl
policiclicos
carbonos.

La deshidrogenacion
de naftenos da origen
a compuestos
aromaticos, que
Aromatizacion pueden formar
y hidrocarburos
condensacién policondensados :
aromaticos y se AN W+ 2k,
favorecen con el
incremento de
metales como Niy V.

De manera general, podemos establecer que las principales reacciones que

ocurren en el hidrocraqueo térmico y catalitico se resumen en a) formacion de
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radicales libres, b) rechazo de hidrégeno por rompimientos C-H, c) reacciones de

adicion de hidrégeno y d) reacciones de condensacion entre radicales libres [28].

1.6.3.1 Craqueo catalitico en lecho fluidizado (RFFC)

Su enfoque radica en convertir una parte significativa de las fracciones mas
pesadas del crudo en una mezcla que contenga gasolina con un octanaje alto, asi
como productos mas ligeros como el propileno y butileno. El proceso requiere de

catalizadores de naturaleza acida como las zeolitas.

Tiene las limitaciones de requerir una alimentacion con cierta calidad (no es
aplicable a cualquier residuo), con una alta relacién H/C y bajo contenido de metal,
ademas, un consumo de catalizador elevado debido a la deposicion de coque
sobre él. Presenta versatilidad para poderse combinarse con otros procesos como

la coquizacion retardada y la viscoreduccion [21-24].

1.6.3.2 Adicidon de hidrogeno en reactores de lecho fijo

En lo que respecta a la tecnologia con reactores de lecho fijo, estos involucran la
descarga continua de los catalizadores desactivados y la adicién de catalizadores
frescos. Generalmente se utilizan en el hidrotratamiento de destilados medios o en
alimentaciones de crudos con una gravedad API elevada. En ellos se presenta la
hidrogenacion simultdnea o secuencial de hidrocarburos en presencia de un
catalizador sulfurado, generalmente un metal soportado. La principal desventaja
en este tipo de reactores es que los catalizadores sufren un alto grado de
envenenamiento a causa de la deposicion de metales y coque. Dentro de las
aplicaciones comerciales que se le ha dado a esta tecnologia se encuentra [12,
21-24]:

e RDS/VRDS: es un proceso de hidrotratamiento de residuo de vacio, asi
como de hidrodesulfuracion, a presiones y temperaturas moderadas, con

catalizador e hidrégeno.
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e Hyvahl-F: hidrotrata residuos atmosféricos y de vacio para convertirlos en
nafta y destilados medios. En este procedimiento comercial se cuenta con
dos tipos de catalizadores, los primeros son resistentes a las
incrustaciones, coquizacion, taponamiento, hidrodemetalizacion, mientras

que el otro se encarga de hidrodesulfurar.

e Hyvahl-S: este proceso se distingue porque permite el cambio de
catalizador gastado y nuevo de una manera rapida y sin necesidad de parar
la planta. El lecho puede alcanzar una alta temperatura y presion, mientras

gue el tiempo de contacto es relativamente bajo

1.6.3.3 Adicién de hidrogeno en reactores de lecho movil y ebullente

En los reactores de lecho ebullente y movil el catalizador se introduce por la parte
superior del equipo, mientras que el catalizador desactivado se extrae por la parte
inferior. Una de sus caracteristicas es que al dispersarse o expandirse el
catalizador la caida de presion se reduce. También es importante mencionar que
su utilizacion en las reacciones de hidroprocesamiento requiere que la
alimentacion de los hidrocarburos y el hidrogeno sean por el fondo, esto con el fin
de que fluya hacia arriba a través del catalizador, el cual se mantiene en
suspension por la presion de la alimentacion del fluido. Se aplican para tratar
corrientes como los residuos atmosféricos, de vacio y materias primas como
aceite pesado con alto contenido de asféltenos, metales y azufre. Los
catalizadores requeridos son pellets de menos de 1 mm de tamafio para asi

facilitar su suspensién. Sus aplicaciones industriales son [12,21-24]:
e Proceso HYCON: Mejora aceites eliminando azufre, metales y asfaltenos.
e OCR: Introduce el catalizador tanto por la parte superior como por el fondo,

moviéndose a través del reactor en contracorriente, esto para que el

catalizador usado entre en contacto con las impurezas.
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e Hyvahl-M: usa dos reactores de lecho movil a contracorriente, se aplica en

corrientes con muchos metales y asfaltenos.

e H-Oil: se especializa para tratar residuos de vacio con contenido metélico y

carbon residual, asi como azufre.

e LC-Fining: se utiliza para HDS, HDM y HCR de residuos atmosféricos, de

vacio, betun, etc.

1.6.3.4 Adiciéon de hidrogeno en reactores con fase dispersa

Fueron utilizados por primera vez Alemania en 1929, para realizar la
hidrogenacion de carbon y generar destilados de baja calidad. En estos procesos
se usan catalizadores “desechables”, ya que se busca disminuir el costo de los
catalizadores frescos y gastados usados en el hidroprocesamiento. El catalizador
gue se introduce se dispersa en la alimentacion, esto con el objetivo de inhibir la
formacién de coque. Su uso se debe a que mediante esta tecnologia se reducen
las limitaciones de los otros procesos, en especial de los reactores de lecho fijo.
Son capaces de proporcionar gasolina de alto octanaje y destilados medios como
diesel o gasoleo. Sus principales aplicaciones radican en las siguientes

tecnologias comerciales [12,21-24].

e CANMET: utlizado para hidrocraguear aceites pesados, residuos
atmosféricos y de vacio. Usa un aditivo para disminuir la formacién de
coque y asi aumentar la conversion de productos con un menor punto de
ebullicién. El hidrogeno y los gases de producto fluyen rapidamente en
forma de burbuja. Opera a una temperatura de entre 440-480°C y presiones
de 10 a 15 MPa.

e Super oil cracking (SOC): se requiere de un catalizador molido para
promover el cragueo, con una presion de H, por encima de 20 MPa,

temperatura de 480°C y tiempo de residencia bajo.
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e MRH: Proceso usado para el hidrocraqueo de residuos que contienen
grandes cantidades de metales y asfaltenos (residuo de vacio y betun), se
tiene una interaccion trifasica entre la materia prima, catalizador e

hidrégeno.

e VCC y HDH: procedimiento para hidrocraguear e hidrogenar materias
primas pesadas. Funciona a 15 y 30 MPa de presion y temperaturas de 440
y 485°C.

e Eni slurry technology: Basado en el hidrotratamiento en suspension a una
temperatura relativamente baja. Presenta conversiones de residuos de 98 a
99 %, HDS mayor a 80 % y HDM cercana al 99 %.

Para determinar qué tipo de proceso de adicion de hidrogeno es el mas adecuado
para mejorar los distintos tipos de crudos, se requiere conocer algunas de sus
caracteristicas. La Figura 5 muestra los rangos de operacion de estas tecnologias
con base en su composicién de metales y asfaltenos [22]. Como se observa, a
bajas concentraciones de asfaltenos y metales alcanza una mayor eficiencia el
cragueo catalitico fluidizado, mientras que a altas concentraciones se observa una
mejor operacion con el lecho disperso. Este dltimo ampliamente utilizado durante
los dltimos afios debido a la necesidad de hidrotratar cargas mas pesadas

conforme avanza el tiempo de extraccion de hidrocarburos.
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Figura 5. Tecnologias de adiciéon de hidrégeno y sus rangos de operacion [22]

1.7 Catalizadores utilizados en el hidroprocesamiento de crudos
pesados

Los procesos de hidrotratamiento de aceite crudo pesado, requieren de
catalizadores bifuncionales; los cuales deben proveer sitios acidos para
hidrocraquear estructuras largas de hidrocarburos, asi como sitios para llevar a
cabo la  hidrogenacion, hidrodesulfuracion, hidrodenitrogenacion e
hidrodemetalizacién, los cuales son aportados por algin metal como niquel,
tungsteno, platino, paladio o molibdeno. En general, deben ser estables a
temperaturas superiores a 350°C y presiones de hasta 100 atmdosferas [26].

Los catalizadores mas comunes para estas tecnologias son los 6xidos de cobalto
y molibdeno sobre alimina, ya que son selectivos, faciles de regenerar y
resistentes al envenenamiento (en especial de nitrdgeno), aunque también existe
la posibilidad de recurrir a los 6xidos de niquel, sulfuros de tungsteno y niquel, asi
como Oxidos de vanadio. Para poder emplearlos es necesario que se encuentren
en su forma activa de estado Il del sulfuro, la cual se puede generar ya sea por la
sulfuracion del catalizador antes de introducirlo o durante el proceso. Asimismo el

uso de metales del grupo VI-B permite la presencia de reacciones de HDS [1,13].
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Con respecto a la vida de los catalizadores, esta dependera de la velocidad de

deposicion de carbono y compuestos organometalicos.

1.7.1 Catalizadores dispersos

En lo que respecta a los reactores en fase dispersa, se ha descubierto que tienen
una gran actividad y selectividad hacia productos ligeros (gasolina, queroseno,
etc.); pudiéndose usar polvos finos o precursores, que son compuestos no
cataliticos del tipo homogéneos (solubles en agua) y heterogéneos (solubles en
aceite), esto para dar origen a la formacién de sulfuros de molibdeno (MoS,) ya
sea por una etapa intermedia de activacion o durante la reaccion. Su importancia
tiene como fundamento la posibilidad de unir las ventajas de las reacciones de
rechazo de carbono con los elevados rendimientos de las técnicas de adicion de
hidrogeno, ya que al dispersar los catalizadores se favorece la absorcion de
hidrogeno, se previene la formacion de coque y al ser particulas de menor tamafio
se incrementa la rapidez de la reaccion, la transferencia de masa es pequefia y la
de calor alta (favoreciendo las reacciones exotérmicas). Aunque su principal
limitacién se asocia a los altos costos de inversion por la descomposicion y la

complicada recuperacion del catalizador [27,28].

Panatiri y colaboradores reportaron la eficacia del hidrotratamiento catalitico en
fase dispersa en la conversion de materias primas pesadas (residuo de vacio) con
un orden de actividad de los metales como sigue: Mo > Ni ~Ru > Co >V > Fe,
esto al comparar precursores de distintas naturalezas, sefialando que los
rendimientos cataliticos son casi independientes del grupo organico al que se
encuentre unido el metal, siempre y cuando se asegure la solubilidad en el aceite
y la estabilidad térmica del precursor. Ademas, la presencia de fésforo mejora la

eliminacién de vanadio [29,30].

El rango tipico de las concentraciones de los catalizadores es de 100 a 10000 ppm
del metal. Esto se puede llegar a traducir en altos costos, por ello, se ha preferido

usar precursores solubles en agua para disminuirlos, de los cuales el
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heptamolibdato de amonio, acido fosfomolibdico y molibdatos de amonio son los
mas populares [28,29, 31]. Otro aspecto importante de los catalizadores dispersos
es el tamafio de particula ya que de acuerdo con lo reportado con Kdseoglu y
colaboradores los mejores catalizadores, para realizar los procesamientos de
mejora de aceites crudos, son aquellos que poseen un tamafio menor a 0.3 mm
debido a que las particulas por debajo de ese valor no presentan limitaciones
difusionales, es decir no existen problemas en la transferencia de masa [46].

Dentro de lo estudios previos realizados también se encuentran los de Ortiz y
colaboradores, quiénes efectuaron el estudio del hidrotratamiento de aceite crudo
Maya a 390 y 400°C, mediante el uso de heptamolibdato de amonio en
concentraciones de 330 y 1000 ppm (como precursor de molibdeno), en dicha
investigacion se reporta una transformacion efectiva de los componentes pesados
en fracciones liquidas valiosas, esto se observa en la modificacion de la
distribucion de los productos y ademas la utilizaciéon del catalizador inhibi6é la

formacion de coque y asfaltenos [29].

Otros estudios realizados por Gul Hur y colaboradores muestran el hidrocraqueo
(a 400°C) de un aceite extrapesado mediante el uso de particulas no soportadas
de sulfuro de niquel-tungsteno con las cuales fue posible obtener un rendimiento
de liquido total de 87 % en peso, asi como la mejora de la gravedad APl a 14.3° y
una hidrodesulfuracion (HDS) de 86.5 % y al igual que el estudio antes

mencionado permitié la disminucion de la formacion de coque al 4 % [51].

Entre muchos otros estudios reportados, Kim y colaboradores efectuaron el
hidrocraqueo en fase dispersa de un residuo de vacio mediante un catalizador
disperso de MoS, (360 ppm), en donde se encontrdé que temperaturas por debajo
de 653 K a 9.5 MPa favorecen la reduccién de coque a menos de 1 %. Asimismo
sefialan que reacciones superiores a 673 K aceleran la conversion de residuo de
vacio en productos liquidos (90 %) y con una reduccion de coque hasta 1. 2% en

peso [52].

33

——
| —



1.7.1.1 Heteropoliacidos (HPA)

Dentro de los precursores utilizados para la obtencion de catalizadores dispersos
se encuentran los heteropoliacidos, los cuales en los ultimos afios han sido un
gran objeto de estudio en la catalisis, ya que es posible aplicarlos para
deshidratacion, ciclacion, esterificacion, entre otros, principalmente por su
habilidad de donar y aceptar protones, asi como su estabilidad en un amplio rango
de condiciones de reaccion [32-34]. Para comprender en qué consisten es
necesario comenzar hablando de los polioximetalatos que son compuestos
polinucleares formados por un heteropolianion constituido por un oxigeno y un
metal de transicion, al igual pueden presentase en una gran variedad de tamario,
composicién y forma. El primer ejemplo registrado fue la sal de fosfomolibdato
amonico descubierta por Berzelius en 1826. Es importante mencionar que los

heteropoléacidos se clasifican en:

e Isopolioximetalatos: constituidos por oxigeno y un solo metal y presentan

una estructura tipo Lindqvist [NbgO19]s

e Heterpolioxometalatos: estan basados en la estructura primaria Keggin
[XM12040]-m €en las cuales se tiene un atomo diferente (X es un
heterodtomo), siendo estos los de mayor aplicacién y de los que mas

informacion se tiene [32,34].

Dentro de sus propiedades se encuentra que tienen un gran tamafo (alrededor de
10 y 12 Armstrong), son electrolitos fuertes, térmicamente estables en aire y
poseen baja volatilidad. Ademas, tienen una estructura molecular similar tanto en

fase sélida como liquida y su sintesis es sencilla y de bajo costo [34].

Es necesario mencionar que los heteropolacidos son los acidos que se forman de
la union entre los heteropolianiones y protones; cuentan con una baja densidad de
carga sobre la superficie ya que la carga negativa del polianion se distribuye sobre
la gran cantidad de atomos que lo componen, por lo que gracias a la
deslocalizacion de la carga presenta acidez tipo Bronsted relativamente alta (cien

veces mayor al 4cido sulfarico) tanto en estado sélido como liquido. Se disuelven
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con facilidad en agua y solventes polares como alcoholes, éteres. En solucion
acuosa se disocian completamente con una gran fuerza 4cida que no depende de

su composicion, especialmente el acido dodecatungstofosforico (HsPW12040).

Con lo que respecta a su estabilidad térmica, esta es muy importante en catalisis
heterogénea, ya que existe la posibilidad de perder la actividad catalitica si existe
una descomposicidon muy temprana. Los polioxometalatos con estructura Keggin

son los mas estables de acuerdo con la siguiente serie [32]:

Ha[PW1,049] (465°C) > Ha[SiW1,049] (445°C) > Hg[PM01,O4] (375°C) >
H4[SiM012040] (350°C)

En lo que respecta a su uso en procesos relacionados con el petroleo, existen
estudios previos como los de Ramirez y colaboradores en los que se evalla su
funcionalidad como precursor de un catalizador de NiMoP/SBA15, esto para
evaluar la hidrodesulfuracion del 4,6-dimetildibenzotiofeno, en este estudio, se
reporta que el uso de H3PMo01,040 genera remociones de azufre mayores al 40 %,
lo cual presenta un efecto mayor que catalizadores obtenidos mediante otros

precursores [53].

De igual forma Eom y colaboradores compararon el hidrocraqueo de un aceite
pesado con gravedad API de 2.3°, mediante el uso de dos catalizadores, siendo
uno de ellos un heteropoliacido (el acido fosfotlngstico intercambiado con Cs) y el
otro un catalizador comercial de NiMo/Al,Os. Dicho estudio demostré que existe
una mayor actividad en el catalizador del heteropolidcido generando mas cantidad
de productos liquidos y una mayor remocion de impurezas (S, Ni, V), con respecto

a lo obtenido con el catalizador comercial [54].

Otro estudio importante fue el realizado por Panariti y colaboradores, en el cual
dentro de los precursores estudiados para la mejora del residuo de vacio del crudo
Belayim, se encuentra un heteropoliacido. Dicho estudio muestra que en el
hidrotratamiento a 460°C, 16 MPa de H, y 1000 ppm del metal (Mo), el acido

fosfomolibdico (H3PMo01,040) produce una conversion de la alimentacion del 85 %
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y una formacion de coque del 3.2 %, al igual permite remover el 80 % de los

metales presentes en el crudo [29,30].

1.7.1.2 Disulfuro de Molibdeno (MoS,)

Uno de los principales catalizadores dispersos es el disulfuro de molibdeno, el cual
puede ser obtenido a partir de distintos precursores. La gran aceptacion a este
catalizador es que es ampliamente utilizado en los procesos petroliferos para
efectuar las reacciones de hidrogenacion, en especial para procesos de
hidrodesulfuracién (HDS) e hidrodenitrogenacion (HDN), gracias a que es una
estructura muy activa y que proporciona hidrogeno al sistema de reaccion,
ademas de ser un material de bajo costo [1, 27, 28]. El MoS, puro se desactiva
rapidamente en presencia de tiofenos, pero la desactivacion se puede disminuir
con la presencia de un estabilizador que permite mantener el Mo en estado +4 y
evitar la oxidacion (+5). Su estructura consiste en un atomo de Mo rodeado de

atomos de S formando un prisma trigonal [35].

Otras ventajas de este material, es que se ha reportado que el uso de este tipo de
catalizador favorece la disminucién de carbocationes, reduciendo la formacion de
sedimentos y la cantidad de asfaltenos contenida en estos, asi mismo es posible
incrementar el contenido de destilados de menor punto de ebullicidbn en residuos
de vacio y ademas se puede generar in-situ a través de algun precursor de
Molibdeno (como los mencionados anteriormente) en una forma in-situ [29,30,36]..

En la Figura 6 se observa la estructura en capas del MoS; [37].
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Figura 6. Estructura del MoS, [37]

1.8 Hipotesis

Con base a lo planteado anteriormente se puede establecer que el uso de un
heteropoliacido (HzPMo01,040) como precursor de un catalizador sulfurado (MoS,,
activado in-situ), permitira mejorar el rendimiento de los destilados y/o compuestos
ligeros del aceite crudo Ku-Maloob-Zaap y al mismo tiempo beneficiar4 en la
disminucién de productos sélidos y gaseosos. Esto al compararse con los
resultados obtenidos mediante el hidrotratamiento térmico, realizando el proceso
en un reactor en fase dispersa, a una presion de 1100 psi y a distintas
temperaturas (380, 390 y 400°C); permitiendo establecer la concentracion (500 o
1500 ppm de Mo) de catalizador y la mejor temperatura para llevar a cabo el

hidrotratamiento.

1.9 Objetivo General

Determinar el efecto térmico y catalitico sobre el hidrotratamiento de crudo Ku-
Maloob-Zaap mediante el uso de MoS, obtenido in-situ a partir de un precursor
heteropoliacido (HsPMo01,040)
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1.9.1 Objetivos especificos

1.

Caracterizar las propiedades del aceite crudo Ku-Maloob-Zaap mediante
analisis SARA, viscosidad, gravedad API, masa molecular, contenido de
azufre, carbon residual y curva de destilacion para determinar sus valores
antes del hidrotratamiento.

Efectuar el hidrotratamiento térmico a 380, 390 y 400°C para establecer el
efecto de la temperatura en las propiedades y en los productos de reaccion.
Realizar el hidrotratamiento catalitico a 380, 390 y 400°C con 500 y 1500
ppm de Mo con la finalidad de comparar las propiedades de los productos
de reacciobn con respecto a las del aceite crudo y el hidrotratado
térmicamente.

Caracterizar los productos liquidos, sélidos y liquidos obtenidos del
hidrotratamiento térmico y catalitico del aceite, mediante andlisis SARA,
viscosidad, gravedad APIl, masa molecular, contenido de azufre, carbdn
residual y curva de destilacion.

Determinar el efecto de la temperatura y la concentracion del catalizador
sobre el hidrotramiento del aceite KMZ y correlacionar dichos cambios con
los porcentajes de las fracciones obtenidas.
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CAPITULO 2: METODOLOGIA
EXPERIMENTAL

En este capitulo se abordaran detalladamente los procedimientos experimentales
realizados en este trabajo de tesis. La Figura 7 muestra un esquema general de
dicha metodologia. Primero, se llevé a cabo la caracterizacion del aceite crudo Ku-
Maloob-Zaap. Posteriormente, se realizaron los hidrotratamientos térmicos y
cataliticos obteniendo productos hidrotratados, los cuales fueron caracterizados
para compararlos con la carga inicial. Sin embargo, aun con lo antes mencionado
el capitulo comienza con el establecimiento del tamafio de particula del precursor,
debido a que tanto la caracterizacién del aceite crudo como de los productos
obtenidos del hidrotratamiento fueron analizados mediante los mismos métodos;
por lo tanto, las técnicas de caracterizacidon aplicadas se explican hasta la seccién
2.3.

Caracterizacion del

aceite crudo KMZ Establecer tamaiio

de particula del
precursor

Hidrotratamiento
R catalitico (500 y
térmico 1500 ppm)

Hidrotratamiento

Caracterizacion de _ Andlisis y discusion
los productos ’ de resultados

Figura 7. Esquema general de la metodologia experimental.
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2.1 Precursor catalitico

Como ya se menciono en la seccion 1.7.1 el tamafio de particula del precursor es
un aspecto relevante dentro del hidrotratamiento ya que es otra variable que
interviene en él. Sin embargo, este trabajo se enfocdé al estudio de la
concentracion de un precursor y no al tamafio de particula; de esta manera, se
establecio un tamafo especifico para todas las reacciones, siendo de 150 um la
dimension con la que el H3PMo01,040 se agregoé al reactor, con el propdsito de
evitar problemas difusionales. Para ello el precursor fue sometido a molienda y
tamizado (malla 100) y finalmente se pesé la cantidad equivalente a 500 y 1500
ppm de Mo (respecto a los 200 g de aceite crudo que se introducen al reactor)
para efectuar las reacciones a las tres temperaturas establecidas sirviendo como

precursor para la formacion de MoS..

2.2 Sistema de reaccion

El hidrotratamiento térmico y catalitico se realiz6 en un reactor tipo batch marca
Parr de 500 mL que se conecta a un tanque para hidrégeno de 2 L. La Figura 8
muestra el equipo experimental utilizado. El procedimiento efectuado fue el

siguiente:

1. Se introdujeron 200 gramos de crudo Ku-Maloob-Zaap al vaso del reactor.
En el caso de las reacciones cataliticas se agregd ademas del crudo, la
cantidad correspondiente a las 500 y 1500 ppm de Mo obtenidas del acido
fosfomolibdico (Sigma Aldrich, 99.99 % de pureza, CAS 12026-57-2).

2. Se le colocé la tapa al vaso del reactor y se cerr6 a presion.

3. A continuacion, al reactor se le introdujo una corriente de hidrégeno para
purgar y una vez hecho esto, se presurizé a 1100 psi de hidrégeno.

4. Se coloco el reactor en su soporte y se continué con la presurizacion de la
bala (tanque de hidrogeno) a la misma presion que el reactor y se conect6 a
este. La finalidad de esta es mitigar los cambios de presién que pudieron

llegar a presentarse durante la reaccion.
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Una vez que se comprobd que no existan fugas en el sistema, se dejo
reposar el reactor toda la noche.

Al dia siguiente se encendié el sistema de agitaciéon (700 rpm) y de
calentamiento, elevando la temperatura desde la ambiental hasta 350°C,
temperatura a la cual se mantuvo una hora, con el propésito de activar el
catalizador.

Al transcurrir el tiempo de activacion, se incremento la temperatura a 380,
390 o 400°C, de acuerdo con la reaccion requerida y se conservo
isotérmicamente durante el transcurso de 4 horas.

Al terminar el tiempo de reaccion se apagoé el sistema de calentamiento y
de agitacion y se introdujo una fuente de aire, esto con la finalidad de
enfriar el reactor y asi interrumpir la reaccion.

Una vez alcanzada una temperatura cercana a los 80°C se interrumpio el
enfriamiento y se desmontd el reactor, se tomaron muestras de la fase

gaseosa para después dejarlo en esas condiciones todo el resto del dia.

10.Por ultimo, se despresurizo el reactor y se extrajeron las fases liquida y

sélida obtenidas para después sean analizadas.
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Figura 8. Sistema de reaccién utilizado para el hidrotratamiento




2.3 Caracterizacion del aceite crudo Ku-Maloob-Zaap y de los
productos de reaccion
El aceite crudo Ku-Maloob-Zaap fue caracterizado fisica y quimicamente para
obtener algunas de sus propiedades mediante andlisis SARA, viscosidad,
gravedad API, contenido de azufre, masa molar, carbén residual, curva de
destilacién, numero acido total y analisis elemental. Los aceites hidrotratados se
analizaron por las mismas técnicas que el aceite original. Por otra parte, los
productos de reaccion generados (gases y sélidos) se examinaron mediante

distintas técnicas, las cuales se exponen a continuacion.

2.3.1 Fase liquida

El aceite crudo KMZ y los productos liquidos obtenidos del hidrotratamiento fueron
caracterizados mediante las mismas técnicas, las cuales a continuacion se
describen. Es importante sefialar que la caracterizacién del aceite sin hidrotratar
no requirié6 de un tratamiento previo para poder realizarse. Sin embargo, la fase
liquida de las reacciones se obtuvo filtrando el contenido del vaso del reactor, esto

con el propodsito de separarla de la fase sélida y asi poder analizada.

2.3.1.1 Analisis de la gravedad especificay la viscosidad cinematica

La importancia de determinar estas variables consiste en que los aceites mas
viscosos producen una mayor caida de presion cuando fluyen por las tuberias y
mediante la medicién de la viscosidad es posible determinar esta resistencia al
fluo o la capacidad del bombeo del crudo [14]. Para medir la viscosidad
cinematica y la densidad se utiliz6 un equipo SVM 3000 Stabinger Viscosimeter,
un viscosimetro rotacional con geometria de cilindro, en el cual se introdujeron 3
cm® de muestra y se siguié el procedimiento de la norma ASTM D7042. Los datos
reportados por el equipo a 15.56°C permitieron calcular la viscosidad dinamica,
(dividiendo la cinematica entre la densidad) y la gravedad API con la ecuacion

expuesta en el capitulo 1 [38].
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2.3.1.2 Analisis de masa molar

Existen distintos métodos para determinar la masa molecular de los crudos, pero
el basado en su punto de congelacion o método crioscopico es el mas usado y
adecuado [14]. El procedimiento consistio en pesar 0.5 gramos de muestra en un
vaso de precipitado, al que se agregaron 5 gramos de benceno. Posterior a ello en
un recipiente que contenia hielo y sal se colocé el vaso y se agité con el objetivo
de enfriar la solucién crudo-benceno, registrandose la temperatura en la cual la
mezcla pasa del estado liquido al solido y finalmente se aplico la siguiente

ecuacion [42].

1000 = Kf * masa de la muestra

"~ (Tcg — Ty) * masa del disolvente

Donde K es la constante crioscopica del benceno (5.12); Tcg la temperatura de

fusién del benceno (5.5°C) y TM la temperatura de fusién promedio de la muestra.

2.3.1.3 Analisis de la curva de destilacion

Una de las caracterizaciones mas importantes que se realizan a los aceites crudos
es la destilacion, la cual permite obtener los porcentajes de cortes tanto ligeros
como pesados. Generalmente se utiliza un aparato de destilacién simple que no
tiene una columna de fraccionamiento y se realiza a presion atmosférica bajo la
norma ASTM D86 o ASTM D1160 a presiones reducidas [14,40]. Sin embargo, se
ha comprobado que es posible simular este proceso y obtener la curva de
destilacibn mediante un analisis termogravimétrico, en el cual se observa el
comportamiento de la masa de una muestra con respecto a los incrementos
graduales de temperatura [1]. Para la realizacion de este analisis se colocO una
pequeiia muestra del crudo (1-3 gotas) en un recipiente de platino, el cual se
introdujo al equipo de analisis termogravimétrico TA instruments-SDT 2960, donde
circulaba una corriente de nitrogeno cuya finalidad era generar una atmésfera
inerte, para después seleccionar el método del trabajo, que consistio en elevar la
temperatura con una rampa de 4°C/min desde la ambiental hasta 540°C y una vez

alcanzada esta temperatura se mantuvo durante 30 minutos. Finalmente, cuando
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los datos fueron recopilados, fueron ajustados mediante una correlacion y asi se
obtuvieron las curvas de destilacién. La siguiente tabla muestra los cortes

analizados y sus intervalos de ebullicion.

Tabla 9. Cortes de destilacion.

Corte Intervalo de ebullicién (°C)
Gasolina (nafta) TIE-177
Turbosina 'y Queroseno 177-270
Diésel 270-360
Gasoleo 360-540
Residuo de vacio >540

2.3.1.4 Analisis elemental

Mediante este analisis se puede conocer el contenido de carbono, hidrégeno y
nitrogeno de una fraccion destilada o de un crudo. Se realiza quemando una
muestra hasta dioxido de carbono, diéxido de azufre, agua y 6xidos de nitrégeno.,
después los gases son separados y se determina la cantidad de cada elemento.
Otro elemento que es importante a involucrar es el azufre, que puede
determinarse con distintos métodos pero, los mas usados son los que involucran
la combustion y la fluorescencia de rayos X, ambos métodos se basan en los
estandares ASTM D5291 (C, H, N) y D7039 para el azufre [14,43,44].
Especificamente para caracterizar carbono, hidrégeno y nitrégeno se usé un
equipo de andlisis elemental Flash 200 que posee un horno que se calenté hasta
900°C para descomponer la muestra introducida (2 a 3 mg) en los gases antes
mencionados, para finalmente ser cuantificados. Con respecto al contenido de
azufre, se efectud en un analizador de fluorescencia de rayos X que requiere de 7
ml de fase liquida, por la que se hace pasar el haz de rayos X para excitar los
atomos de los electrones K de azufre y el detector traduce dicha radicacién

(radiacidn) en porcentaje peso.
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2.3.1.5 Analisis SARA

El andlisis SARA, recibe su nombre gracias a que mediante €l es posible

determinar el contenido de Saturados, Aromaticos, Resinas y Asfaltenos. La

informacion que proporciona sirve para el disefio y operacion de una refineria

[6,14]. La metodologia aplicada es la sefialada en la norma ASTM D2007 y D3279.

En la cual mediante cromatografia son separadas las cuatro clases de

compuestos. A continuacion se detalla el procedimiento [39]:

1.

Se colocaron aproximadamente 2 gramos de muestra (liquido o sdlido) en
un matraz Erlenmeyer.

Al matraz se adicionaron 100 mL de n-pentano y se introdujo una bala o
agitador. Posteriormente se coloc6 el matraz en una parrilla.

El matraz se conectd a un refrigerante para asi comenzar el calentamiento
y agitacion, esto durante 25 minutos. Después de que transcurre el tiempo
se enfrié el matraz durante 30 minutos.

Cuando el matraz ya se habia enfriado se filtr6 a vacio su contenido,
mediante el uso de una membrana (papel filtro) de 0.8 ym marca millipore.
Una vez que se termind de vaciar se agregd mas tolueno al matraz para
limpiar los restos de material que pudieran llegar a quedarse.

Al finalizar la filtracién el papel filtro (con los sélidos insolubles) se separ6
del sistema de filtrado y se sec6 en la estufa a 105°C por 20 minutos.
Transcurrido el tiempo se colocé en un desecador para enfriarlos y poder
pesarlos (asfaltenos).

Por otra, parte el liquido filtrado del paso 4 (denominado maltenos) se
separ6 mediante cromatografia con base a su polaridad, esto a través de
dos columnas ensambladas una sobre la otra. La de parte superior
empacada con 35 gramos de atapulguita y la de la parte inferior con 45
gramos de silica gel. Asimismo debajo de las columnas se coloc6 un matraz
para la recuperacion de saturados.

En la parte superior de las columnas se vertieron los maltenos y después se

lavé el matraz con n-pentano para quitar cualquier resto. Una vez lavado el
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matraz se introdujo a la estufa y después al desecador para obtener su
masa (asfaltenos).

8. El liquido que se obtuvo en el matraz (saturados) se coloc6 en una parrilla
para la evaporacion del n-pentano.

9. Se introdujo el matraz a la estufa a 105°C durante 30 minutos, para
después enfriarlo en un desecador y pesarlo.

10.Las dos columnas se separaron. A la de la parte superior (atapulguita) se le
colocé un matraz en la parte de abajo y se le realizaron lavados con una
mezcla 50 %w/ 50 %w de acetona-tolueno para recuperar las resinas. El
lavado termind cuando el liquido que goteaba de la columna era
transparente.

11.Cuando se termind el lavado, el matraz se coloco en una parrilla para la
evaporacion de la mezcla agregada. Después se repitio el procedimiento
del paso 9.

12. La columna de la parte inferior se coloc6 en un matraz de dos bocas con
150 mL de tolueno, en donde se calentd mediante una mantilla durante 4
horas, esto con el propésito de recuperar los compuestos aromaticos.

13.Una vez transcurrido el tiempo se extrajo la mayor parte de tolueno (cerca
de 100 mL), para que el restante se expusiera a una parrilla a 125°C para
evaporarlo y después se realiz6 el paso 9, solo que durante un lapso de 20
minutos.

14. El célculo de la composicién de saturados, aromaticos, resinas y asfaltenos

se realiz6é con la misma férmula;

Masa de los compuestos (Saturados, Aromaticos, Resinas o Asfaltenos

%w = —
Masa inicial de la muestra
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Muestra de crudo n-Pentano

Malténos (solublesen
n-pentano)

Asfiltenos (insolubles
en n-pentano)

Saturados

A 4

Aromaticos

Figura 9. Esquema general de analisis SARA.

Figura 10. Analisis SARA

a) Obtencion de Asfaltenos, b) Columna del lado izquierdo y matraz para la
recuperacion de Resinas. Columna y matraz del lado derecho para separar los

saturados, c) Sistema empleado para la extraccién de aromaticos.
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2.3.1.6 Analisis de carbdn residual

Se denomina como residuo de carbono o carbén residual al porcentaje en peso de
coque que queda después de la evaporacion y craqueo de una muestra de crudo
en ausencia de aire y puede ser reportado como carbono Conradson o
Ramsbottom; para realizarlo se recurre a la norma ASTM D189 o D524 [14,41]. El
procedimiento utilizado consistié en colocar 2 gramos del crudo en un bulbo de
vidrio que se calenté en un horno a 550°C durante 30 minutos. Al transcurrir este
periodo de tiempo se retird6 el bulbo para dejarlo enfriar en un desecador y
posterior a ello se pesd para calcular el porcentaje de carbon residual
Ramsbottom.

2.3.1.7 Analisis de contenido de coque

Este procedimiento se denomina extraccion de insolubles en tolueno, realizado
bajo la norma IP 149 [36] y se requirié del uso del papel filtro con los insolubles en
n-pentano obtenidos mediante analisis SARA. Para hacerlo, el papel filtro se
coloco dentro de un cartucho de celulosa y ambos se introdujeron a un equipo de
extraccion soxhlet, al cual se conectd en la parte inferior un matraz con tolueno.
Una vez listo el sistema se dejo en recirculacion por un lapso de 4 horas y
posterior a ello se extrajo el tolueno y el cartucho (con solo la parte de coque) se
coloco en la estufa para secarlo a 105°C por 30 minutos. Después se enfrid y se
pesoO para obtener por diferencia de la masa inicial el contenido de asféltenos. En

la Figura 11 se muestra el sistema de extraccion.
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Figura 11. Sistema de extraccion de insolubles en tolueno.

2.3.1.8 Analisis del Numero Acido Total

La norma ASTM D664 permite obtener el niumero acido total (TAN, por sus siglas
en inglés) y representa la cantidad de &cidos presentes en el petrdleo. Este valor
se relaciona con el numero de neutralizacién y su importancia radica en que en el
mercado mundial cada vez es mas comun la produccion de crudos con un valor
alto de TAN, siendo crudos acidos aquellos cuyo valor sea mayor a mg KOH/g;
aunque es importante aclarar que el TAN no siempre da informacion relevante
sobre las propiedades corrosivas del crudo, pues algunos &acidos son
relativamente inertes [1, 45]. Para la caracterizacion realizada se uso la técnica de
titulacidon potenciométrica (con base a la ASTM mencionada), en la cual 5 gramos
de muestra se diluyeron en una solucion con alcohol isopropilico (49.5 %
volumen), tolueno (50 % volumen) y agua destilada (0.5 % volumen) y se titularon
con una solucion 0.1 M de KOH y el TAN (en mg KOH/g muestra) se calculd

automaticamente con la siguiente correlacion:

(Ve — V) (Ckor) (f) (Ma)
mg

TAN =
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Donde Ve es el volumen gastado de solucion valorante en la medicién de la
muestra en mL, Vg el volumen gastado de la solucién con un blanco en ml, Ckon la
concentracion de KOH en mol/L, f el factor de correccion (0.98), M la masa

molecular del KOH en g/mol y mg la masa de la muestra en gramos.

2.3.2 Fase Soélida.

Los sdlidos se obtuvieron de la filtracion, retirandolos de las paredes del reactor y
de la flecha de agitacion. Para conocer su composicion, primero se realizé una
extraccion en n-pentano (siguiendo el mismo proceso que en el analisis SARA)
con el propdsito de separarlos de los maltenos, los cuales eran los causantes de
su humedecimiento. Una vez realizada esta extraccion se prosiguiéo a efectuar
otra, esta vez mediante tolueno (con el procedimiento de la seccion 2.3.2.6) para
determinar la cantidad de coque y asfaltenos presentes en dicha fase.

2.3.3 Fase gas.

La cantidad de gas producido se calcul6 mediante la diferencia entre la masa
inicial de la muestra y la masa registrada al final de la reaccion (después de
despresurizar el reactor). Aunque, para los fines de esta investigacion no se
realiz6 una caracterizacion a profundidad, ya que solo se hizo un andlisis
cualitativo mediante cromatografia de gases, con la finalidad de determinar su

composicién. La forma en que se obtuvo fue mediante la siguiente férmula:

Fase gas = Carga inicial — Fase liquida — Fase soélida.
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CAPITULO 3: ANALISIS Y
DISCUSION DE RESULTADOS

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos de la experimentacion
realizada, asi como su analisis y discusion. El orden en que se exhiben es 1) la
caracterizacion de las propiedades fisicas y quimicas del aceite pesado Ku-
Maloob-Zaap, 2) andlisis y caracterizacion de las fases generadas en el
hidrotratamiento, comenzando con el efecto térmico y posteriormente con el

catalitico con ambas concentraciones.

3.1 Caracterizacion del aceite crudo Ku-Maloob-Zaap

Mediante la caracterizacion fisica y quimica del aceite crudo Ku-Maloob-Zaap
(KMZ), se determiné que este petroleo pertenece a la categoria de crudos
pesados al presentar una gravedad APl de aproximadamente 12°. Asi, el KMZ
esta conformado principalmente de residuo de vacio (58 %) en peso del crudo
corresponde al corte mayor a 540°C, es decir, existe una gran presencia de
residuo de vacio [12]. La Tabla 10 muestra las caracterizaciones realizadas a este

crudo.

Esta caracterizacion nos muestra que este aceite crudo posee un alto contenido
de asfaltenos (31.43 %) y resinas (35.32 %) y por ende una pequefia proporcion
de compuestos ligeros como los saturados (12.80 %). Ademas de este solo es
posible utilizar el 22.74 % en peso para la obtencion de destilados atmosféricos

(gasolina, queroseno y diésel), lo cual lo hace una materia prima poco rentable.
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Tabla 10. Caracterizacion del aceite crudo KMZ

Propiedades del crudo KMZ
Gravedad API 11.94°
Viscosidad (15.56°C) 236397.4 cP

Andlisis elemental (%w)

Carbon 82.55 %
Hidrégeno 11.06 %
Nitrogeno 0.79 %

Azufre 5.60 %

Masa Molar 493.03 g/gmol
Numero Acido Total (TAN) | 0.54 mg KOH/g
Carbon residual 14.32 %
Andlisis SARA (%w)
Saturados 12.80 %
Aromaticos 20.45 %
Resinas 35.32%
Asfaltenos 31.43 %
Cortes (%w)
IBP-177°C 5.93 %
177-270°C 8.00 %
270-360°C 8.81 %
360-540°C 19.90 %
>540°C 57.37 %

3.2 Productos obtenidos del hidrotratamiento.

Las reacciones de hidrotratamiento (térmicas y cataliticas) originaron la formacion
de productos gaseosos, liquidos y soélidos, los cuales se analizaron con la finalidad
de establecer el efecto de la temperatura y la concentracion del catalizador. A

continuacion se presentan los resultados obtenidos.
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3.2.1 Productos de la fase gaseosa

La primera fase en analizar fue la gaseosa, la cual se estudi® de manera
cualitativa mediante cromatografia de gases en un equipo Varian Chrompack CP
3800 equipado con un detector de ionizacion de llama (FID) y un detector
fotométrico de llama por pulsos (PFPD). El cromatograma de la Figura 12
(hidrotratamiento térmico a 400°C), muestra una sefial intensa y ancha en un
tiempo de retencién aproximadamente de 2 minutos. Dicha sefial esta presente en
los cromatogramas de las demas reacciones de hidrotratamiento; lo cual implica
que las fases gaseosas tienen composiciones similares. Esta fase es una de las
menos deseables en el hidrotratamiento, ya que reduce la fase liquida producida.

10000000
2000000
000000

4000000

Altura

2000000

-2000000 .
t (min)

Figura 12. Cromatograma de la fase gas.

Con base en estudios realizados por Garcia-Vila y colaboradores [36], se
establece que a partir de un analisis en un espectrometro de masas, los
principales compuestos formados durante estos procesos son: metano (CHy,),
sulfuro de hidrogeno (H,S), propano, propeno, butano y pentano. En el
cromatograma presentando se observa una sefial Unica que representa al
compuesto mayoritario, correspondiente al metano, el cual representa entre el 90 y
95 % de los gases generados. Las sefiales mas pequefias confirman la presencia

de los demas compuestos ligeros mencionados.
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3.2.1.1 Efecto del hidrotratamiento térmico en la fase gas

La Figura 13 muestra el comportamiento de la produccion de gases en el
hidrotratamiento térmico a 380, 390 y 400°C. Se observa que la generacion de
compuestos en fase gas es proporcional al incremento de la temperatura, con

funcionalidad de tipo Arrhenius.

10

El

@

Fase gas, % peso
] FE.
1 1

0

375 380 385 390 395 400 405
Temperatura, °C
Figura 13. Cantidad de producto gaseoso en el hidrotratamiento térmico en funcion

de la temperatura.

Con base en el perfil obtenido se determind que a 380°C se genera la menor
cantidad de gases (2.25 %). Al aumentar la temperatura del sistema 10°C dicha
variable se acrecenté a 5.95 %. El comportamiento se mantiene hasta 400°C, ya
gue los gases representaron el 7.85 %. Este incremento en la formacién de gases
se relaciona probablemente con la gran cantidad de asfaltenos que contiene el
aceite crudo KMZ (como lo confirman los resultados de la composicion
previamente descritos), ya que la produccién de gases se encuentra vinculada
principalmente al hidrocraqueo o desintegracién térmica de las cadenas alifaticas
relacionadas con los asfaltenos, es decir las cadenas unidas a los anillos

aromaticos o nafténicos [36,46].
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3.2.1.2 Efecto del hidrotratamiento catalitico en la fase gas

Los resultados del analisis del hidrotratamiento catalitico tanto a 500 como 1500
ppm de molibdeno se muestran en la Figura 14. Estos revelan una tendencia
similar al hidrotratamiento térmico ya que se presenta un incremento de los gases
al elevar la temperatura. Uno de los efectos observados, es que la cantidad de
gases producidos a 380°C, con ambas concentraciones y con el efecto térmico, es
constante (cercana al 2.2 %). Ademas, el hidrotratamiento catalitico con 500 y
1500 ppm de Mo formé 3.45 % y 5.8 % en peso de gas a 390°C y a 400°C los
valores fueron 2.8 y 4.7 %.

375 380 385 390 395 400 405
Temperatura, °C
OHDT Teémmico HDT Catalitico 500 ppm HDT Catalitico 1500 ppm
Figura 14. Cantidad de producto gaseoso en los hidrotratamientos

Con lo anterior se puede deducir que existe un efecto positivo de la concentraciéon
del catalizador sobre la cantidad de productos gaseosos, ya que se obtienen
menos gases al elevar la temperatura, siendo la concentracion de 1500 ppm de
molibdeno la que proporciona mejores resultados, al reducir la fase gas del efecto
térmico y catalitico (500 ppm) en 52.94 % y 18.84 % a 390°C, y a 400°C en
40.76% y 19.83 %, respectivamente. Esta disminucion se relaciona a causa del
efecto catalitico de los sitios acidos del catalizador, que propician una menor
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profundidad en la dealquilacion de los asfaltenos en comparaciéon con el
hidrotratamiento térmico. Como se ha reportado el MoS; inhibe las reacciones por
radicales libres (explicado en la seccidon 1.6.2), hidrogenandolos para impedir la

formacion de compuestos ligeros [25,36].

3.2.2 Productos de la fase sdlida

A diferencia de la fase gas, los solidos no estuvieron presentes en todas las
reacciones de hidrotratamiento (tanto térmico como catalitico) planteadas. En las
siguientes secciones se profundiza en este tema y se analizan los dos
componentes principales de la fase solida (asfaltenos y coque) y las rutas que les

dieron origen.

3.2.2.1 Efecto del hidrotratamiento térmico en la fase sélida

El hidrotratamiento térmico formé mayoritariamente sélidos. Dicho comportamiento
es consistente con la formacion de gas, ya que ambos incrementan a medida que
se eleva la temperatura de reaccion. A continuacion se muestra el comportamiento

de los sélidos mediante el efecto de la temperatura.
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Figura 15. Cantidad de producto soélido en el hidrotratamiento térmico en funcion

de latemperatura.
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En la Figura 15 se observa que a 380°C no ocurre la formacion de soélidos. A esta
temperatura las reacciones de desintegracion térmica no son promovidas
termodinamicamente [27,28]. Sin embargo, a 390°C se observa un 5.10 % peso
de la fase solida y a 400°C aument6 hasta el 14.26 % peso. Esto confirma que
estas condiciones de reaccion son inadecuadas, ya que la generacién de solidos
se considera un efecto negativo. Como ya se mencion6 en la Tabla 8, existen
distintas reacciones que tiene como consecuencia la generacion de sdlidos, las
cuales de acuerdo con la literatura se originan por dos causas principales. La
primera es la formacion de coque a partir de las reacciones de rechazo de carbono
(cragueo) y la segunda consiste en la desestabilizacion de la emulsion de los
asfaltenos y su posterior precipitacion (reacciones de condensacion, seccion 1.6.3)
debido a la formacion de estructuras de alto peso molecular [31]. Por lo anterior,
se analiz6 la composicion de las fases soélidas, separandola en sus componentes

(coque y asfaltenos). En la Figura 16 se muestran dichos resultados.
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Figura 16. Composicion de la fase solida del hidrotratamiento térmico (en funcion

de la temperatura).

Como se observa en la Figura 16, en el hidrotratamiento a 390°C, la mayor parte

de los solidos formados (3.60%) pueden surgir a partir de la precipitacion de
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asfaltenos parcialmente hidrocraqueados y de compuestos aromaticos
policondensados; mientras que el otro 1.50 % representa la formacion de coque a
partir de reacciones secundarias de desintegracion térmica [25,31], lo que
representa una relacion coque-asfaltenos de 0.42:1. Por otra parte, a 400 °C
existe un cambio de 9.64:1 en la relacion coque-asfaltenos, ya que el contenido de
coque representa el 12.92 % de sélidos y los asfaltenos precipitados solo el
1.34%. De acuerdo con las tendencias mencionadas, se puede deducir que el
incremento de temperatura esta directamente relacionado con la formacion de
coque, ya que a mayores temperaturas las reacciones dominantes en el

hidrotratamiento térmico son de hidrocraqueo.

3.2.2.2 Efecto del hidrotratamiento catalitico en la fase sdlida
En lo que respecta al hidrotratamiento catalitico, se determiné un efecto positivo
con ambas concentraciones, esto al disminuir e incluso inhibir la formacién de

sélidos a las dos temperaturas mas altas.
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Figura 17. Cantidad de productos soélidos en los hidrotratamientos térmicos y

cataliticos en funcion de la temperatura.
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Como se observa en la Figura 17, a 380°C es nula la formacion de sdlidos en
ambas concentraciones. Sin embargo, a 390°C ocurre la inhibicion de la formacién
de productos sélidos, ya que con ambas concentraciones no se genera dicha fase.
En el hidrotratamiento catalitico a 400°C, por otra parte, aunque no se impidio la
formacion de sélidos, la mejora por el aumento en la concentracion del catalizador
es indudable, ya que de formar 7.23 % en peso con 500 ppm se logra reducir
hasta 1.72 % con 1500 ppm, lo que se traduce en una disminucion del 76.21 %

entre ambos hidrotratamientos cataliticos.

Asimismo, en la Figura 17 se presenta la comparacion entre los efectos térmico y
catalitico en las tres temperaturas y en ella se observa que la presencia del MoS;
favorecio la hidrogenacion, impidiendo que las reacciones por radicales libres
ocasionaran la formacién de productos condensados y por ende precipitara una
fase solida [46]. También es claro el MoS; favorecié al disminuir el total de sélidos
obtenidos mediante el hidrotratamiento térmico en un 100 % a 390°C y en un
49.30% y 87.94 % para 500 y 1500 ppm de catalizador a una temperatura de
400°C.

De la misma forma que para el efecto térmico, se estudié el aporte de coque y
asfaltenos en las fases solidas formadas en el hidrotratamiento catalitico. Los
resultados recopilados en la Figura 18, muestran que con 500 ppm de Mo, la
mayor proporcion de sélidos pertenece a los asfaltenos precipitados (6.28 %) vy
solo el 0.95 % es coque, es decir, el coque representa el 13.14 % de los sélidos.
En la reaccion con 1500 ppm, aun cuando es menor la cantidad de solidos
formados, la relacion existente entre asfaltenos y coque es muy similar a la de
concentracion baja, al representar el coque el 11.05 % (0.19 % del total) y los
asfaltenos el 88.95 % restante, es decir, las relaciones coque-asfalteno son muy
cercanas con ambas concentraciones (0.15:1 para 500 ppm y 0.12:1 con 1500
ppm). Esto evidenciar que este comportamiento es contrario al hidrotratamiento

térmico a 400°C, en el cual el compuesto mayoritario fue el coque.
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Figura 18. Contenido de coque y asfaltenos en la fase sélida (HDT térmico y

catalitico)

3.2.3 Productos en la fase liquida

El objetivo principal del hidrotratamiento es lograr que el aceite crudo original se
convierta en una fase liquida de mejor calidad, mediante el aprovechamiento de la
mayor cantidad de productos que componen dicha fase. Esto implica la
disminucién del contenido de asfaltenos y resinas, asi como de heteroatomos (S,
N). Por ello es primordial la busqueda de las condiciones que maximicen la
produccion de la fase liquida. Por lo tanto, en este trabajo se realiz6 un analisis
mas detallado de esta fase que de los productos soélidos y gases, con el propdsito

de comprender los cambios que ocurren durante el procesamiento.

3.2.3.1 Efecto del hidrotratamiento térmico en la fase liquida
Al analizar el hidrotratamiento térmico se persigue establecer el comportamiento

de este proceso en funcién de la temperatura, tal y como se hizo con las otras dos
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fases. En la Figura 20 se observa que la fase liquida se reduce inversamente

proporcional a la temperatura en el intervalo de 380 a 400°C.
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Figura 19. Fraccion de productos liquidos en el hidrotratamiento térmico en funcion

de la temperatura.

La Figura 19, muestra que en el hidrotratamiento a 380°C la fase mayoritaria es la
fase liquida ya que representa el 97.75 % del total de productos generados. Al
incrementar 10°C la temperatura dicho valor disminuye recuperandose solo el
88.95 %, y continua con este comportamiento al reducirse hasta 77.89 % a 400°C.
Esto permite confirmar que el hidrotratamiento térmico en las dos temperaturas
mayores no es recomendable, ya que se pierde mas del 10 % de la carga inicial

durante el procesamiento.

Para profundizar en los cambios que ocurrieron en la composicion de la fase
liguida todos los aceites hidrotratados se caracterizaron mediante analisis SARA y
los valores obtenidos se compararon con respecto a la composicion inicial del
KMZ. Considerando el rendimiento de la fase liquida se realizd el balance de
masa. Como en los casos previos, se realizo la separacion de los asfaltenos y
coque. A continuacion se analizan cada una de las tendencias que presento el
analisis SARA.
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Figura 20. Productos de hidrotratamiento térmico (andlisis SARA) en funcion de la

temperatura

A partir de la Figura 20, se puede observar que el hidrotratamiento a 380°C no
genera una gran disminucion en el contenido de resinas, al reducirse de 35.32 % a
33.88 %, caso similar ocurre con los asfaltenos en donde el valor sufre un
decremento del 31.43 % al 26.14 %. Aunque existe un aumento en los
compuestos ligeros (saturados y aromaticos), este no es relevante ya que el
porcentaje de saturados se eleva en menos de un 3 % peso y los aromaticos en
aproximadamente 1 %w. Al aumentar la temperatura a 390°C, existe una
reduccion de 21.25 % peso en asfaltenos y 6.43 % en resinas, lo cual ocasiona el
aumento del 8.12 % en saturados y 5.52 % en arométicos. A 400°C, ocurren las
mayores conversiones ya que los asfaltenos disminuyen cerca del 78.81 % y las
resinas 40.43 %; por ende los saturados y aromaticos sufren un acrecentamiento
del 77.27 % y 22.35 %, respectivamente. Por lo tanto, podemos establecer que la
tendencia de los compuestos ligeros es al alza al elevar la temperatura y que
dicho aumento se relaciona con la disminucién de los compuestos pesados
(asfaltenos y resinas); siendo las principales razones de estos cambios la ruptura

de constituyentes alifaticos presentes en los asfaltenos y resinas [46]. En lo que
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respecta al coque solubilizado en la fase liquida, en los tres hidrotratamientos no
presentd valores mayores al 5 %, ya que se generé 1.40 % (380°C), 3.00 %
(390°C) y 2.48 % (400°C), lo cual es un efecto positivo ya que este material no es
valioso. Cabe sefalar que el origen del coque soluble es la desintegracion térmica
de los asfaltenos y la policondensacién de aromaticos (sefaladas en el apartado
1.6.3) [46,47]. En la Figura 21 se muestran las tendencias del incremento de los

compuestos ligeros y pesados con respecto a la temperatura.

Compuestos pesados # Compuesto ligeros

: ] J i
370 380 390 400

Temperatura, °C

& & B
I I I

Fase liquida, %o peso
[
=]

Figura 21. Composicion de la fase liguida como funcion de la temperatura (HDT

térmico).

Otra forma de comparar el aceite hidrotratado es mediante la composicion de los
destilados explicados en el capitulo 2. La Figura 23 muestra la conversion de cada

uno de ellos considerando como linea base los valores iniciales del KMZ.
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Figura 22. Composicion de los destilados obtenidos del hidrotratamiento térmico.

Con base en los datos obtenidos mediante el andlisis termogravimétrico y de
acuerdo con lo presentado en la Figura 22, se puede observar que en el
hidrotratamiento a las tres temperaturas, el contenido de residuo de vacio (corte
mayor a 540°C) se redujo 33.96 % a 380°C, 57.61 % a 390°C y a 400°C 76.88 %,
esto confirma que el principal reactante es el residuo de vacio ya que presenta

una disminucién, la cual ocasionoé la formacién de cortes mas ligeros.

Para la fraccién de gaséleo de vacio (360-540°C) se produjo un incremento del
1990 % al 23.30 % (380°C) y al 20.77 % (390°C). Sin embargo, este
comportamiento no se repite a la mayor temperatura, ya que a 390°C alcanza un
maximo ocasionado después una disminucion del 2.81 % a 400°C; esta tendencia
se asocia a que a bajas temperaturas el residuo de vacio contribuye a la formacién
de gasodleo, el cual no experimenta una gran conversion a los demas cortes,
aunque con el aumento de la temperatura esta tendencia cambia y el gasoleo
comienza a convertirse en productos mas ligeros, esto a través de la

desintegracion térmica.

El corte de diesel parte de un incremento del 8.81 % al 12.67 % a 380°C, pero

dicha tendencia se estabilizé a 400°C, ya que a las dos siguientes temperaturas se
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genera la misma proporcion de este corte (18.80 % a 390°C y 18.81 % a 400°C).
La formacién de diesel se puede atribuir a la conversion de gasoéleo.

En cuanto al corte de queroseno (270-360°C), este tiene un acrecentamiento,
pues considerando que el KMZ contiene solo 8.00 % peso de este corte, fue
posible mejorarlo en 3.53 % (380°C), 5.75 % (390°C) y 7.43 % (400°C). Cabe
mencionar que este corte puede generarse a partir de los productos intermedios
antes mencionados, ademas su acentuacion también puede deberse a que este
corte estd compuesto por cadenas mas pequefias y estas presentan una mayor

estabilidad al rompimiento.

El corte mas importante (gasolina, 177°C) que presenta un valor inicial de 5.93 %
también se acrecento en las tres condiciones pues se mejora a 10.96 % a 380°C,
13.63 % a 390°C y casi el triple a 400°C (15.99 %). Este comportamiento permite
deducir que la formacion de gasolinas surge a partir de cortes intermedios, pero
una vez formada la gasolina, esta no se transforma en gases, o por lo menos no
en una forma significativa, pues de otro modo, se estaria presentando una pérdida

en este corte [31].

Otro de los analisis realizados a la fase liquida fue la determinacion del contenido
de azufre, esto con la finalidad de comprobar si el hidrotratamiento térmico permite
la remocion de azufre. A partir de los datos medidos se confirm6 que la cantidad
de azufre eliminado aumenta en funcién de la temperatura, realizandose esta
remocién a través de las reacciones de hidrodesulfuracion (HDS), disminuyéndose
el contenido de este heteroatomo en 18.57 %, 27.14 % y 31.96 % a 380, 390 y
400°C, respectivamente. Los mecanismos descritos en la literatura sefialan que la
disminucién de azufre puede deberse al craqueo térmico (a partir de radicales
libres), el cual da origen al H,S (compuesto presente en la fase gas) y la
precipitacion de hidrocarburos pesados (lugar donde generalmente se encuentra
esta impureza). La Tabla 11 muestra el contenido de azufre por hidrotratamiento

térmico.
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Tabla 11. Remocién de azufre por hidrotratamiento térmico.

Aceite crudo Contenido de azufre | % HDS

KMZ 56% | -
Hidrotatamiento térmico a 380°C 4.56 % 18.57 %
Hidrotatamiento térmico a 390°C 4.01 % 28.39 %
Hidrotatamiento térmico a 400°C 3.81% 31.96 %

Se midieron algunas de las propiedades fisicas de los aceites hidrotratados
térmicamente, las cuales se resumen en la Tabla 12. En ella se puede observar
que por el efecto térmico la viscosidad se redujo en mas del 99 % y como
consecuencia la gravedad API aumenta, indicando una mayor calidad del aceite,

llegando incluso a producirse uno del tipo mediano a 400°C

Asimismo se percibe una disminucion de la masa molecular de la fase liquida a las
tres temperaturas de hidrotratamiento. Estos aspectos ocurren como
consecuencia de la disminucion del tamafio de los asfaltenos, asi como la
eliminacién de las cadenas alquilicas que dieron lugar a los gases y compuestos
mas ligeros, pues al llevarse a cabo estos mecanismos la masa de los asfaltenos
(que es la méas pesada) se reduce considerablemente [46, 48, 49]. Al examinar el
porcentaje de carbon residual se determina un enriquecimiento del rendimiento de
los liquidos, esto al reducirse el valor inicial en el hidrotratamiento a 390 y 400°C
en un 10.82 % y 45.18 %, lo que significa un mejor aprovechamiento del aceite
crudo. Mientras tanto con la temperatura a 380°C, no se encuentra un efecto

favorable ya que el carbédn residual solo se reduce un 0.49 %.

67

——
| —



Tabla 12. Propiedades fisicas del aceite hidrotratado térmicamente.

Aceite crudo hidrotratado

Propiedad
KMZ 380°C 390°C 400°C
Viscosidad
(15.56°C) 296397.41 cP 1360.50 cP 95.47 cP 11.77 cP
Gravedad API 11.94° 13.2° 16.6° 22.3°
Masa molar 493.03 g/gmol 246.36 g/gmol 226.14 g/gmol | 217.47 g/gmol
Carbon residual 14.32 % 14.25 % 12.77 % 7.85 %

3.2.3.2 Efecto del hidrotratamiento catalitico en la fase sélida

Los aceites hidrotratados cataliticamente fueron analizados con las mismas
técnicas que los obtenidos térmicamente, esto con la finalidad de definir cuél es el
efecto del catalizador y de la concentracion respecto a los productos generados

por el efecto térmico.
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Figura 23. Cantidad de productos liquidos en el hidrotratamiento térmico y catalitico

en funcién de la temperatura.
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En la Figura 23 es posible distinguir que el uso de una mayor concentracion de
catalizador a 380°C no muestra algun tipo de efecto ya que tanto a 500 como 1500
ppm del metal la fase liquida es la mayoritaria (cerca del 97.8 %). A 390°C existe
una disminucion de la fase liquida con ambas concentraciones, aunque al igual
gue a 380°C la fase liquida es la que se encuentra en una mayor proporcion,
obteniéndose rendimientos muy cercanos (96.55 % con 500 y, 97.20 con 1500).
En el hidrotratamiento catalitico a 400°C, la tendencia de disminucion de la
cantidad de liquido se mantiene recuperandose 86.97 % con la menor
concentracion y 93.63 % con 1500 ppm; aunque a diferencia de las otras dos
temperaturas en esta si existe una diferencia mayor al 5 % entre el rendimiento de
ambos hidrotratamientos. Es decir, a 400°C, se requiere una mayor concentracion
de catalizador para no disminuir la cantidad de productos liquidos. Comparando
con los valores obtenidos en el hidrotratamiento térmico, se puede establecer que
a 380°C no existe diferencia entre ambos hidrotratamientos, pues generan las
mismas cantidades de productos liquidos. Por otra parte, tanto a 390 como 400°C
se observa un efecto positivo proporcionado por el catalizador ya que se muestra
un aumento de dicha fase, la cual representa el 8.54 % y 9.27 % a 390°C, y 11.66
% y 20.21 % a 400°C. Es importante sefialar que al agregar el catalizador la
formacién de fases sélidas y gaseosas disminuyeron, por lo tanto, el origen de la
obtencion de mas fase liquida se debe directamente a esos decrementos,

obteniéndose mejores resultados con una mayor concentracion de HPA.

El analisis SARA del hidrotratamiento catalitico con 500 ppm revela que, la
cantidad de asfaltenos disminuy6 a 17.58 %, 15.61 y 6.28 % (de menor a mayor
temperatura); por lo tanto, se comprueba que el catalizador es mas eficiente con el
aumento de temperatura. Por su parte, el contenido de resinas presenta una
disminucién a 32.23 % a 380°C, pero con el aumento de la temperatura dicho
valor se estabiliza obteniéndose 27.46 % para 390°C y 27.78 % con 400°C. Los
compuestos ligeros a diferencia de los antes mencionados sufren un aumento a
26.06 % y 20.78 % a 380°C, 31.75y 20.53 % con 390°C y 22.69 y 21.90 % para

400°C (en el orden saturados, aromaticos).
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Figura 24. Productos del hidrotratamiento catalitico a 500 ppm (analisis SARA) en

funcion de la temperatura.

Con base en los resultados de la figura anterior, podemos establecer que el efecto
del MoS; formado con 500 ppm, favorece la hidrogenacion, por ello en el andlisis
SARA se ve un gran aumento en contenido de saturados y no en los aromaticos,
ya que los segundos se forman principalmente a partir de las reacciones de
desintegracién. La poca variacion existente entre los valores de los compuestos
saturados, aroméaticos y resinas a 390 y 400°C se relaciona a que el catalizador ya
no ejerce un control sobre las reacciones de hidrotratamiento, llegando a una
estabilizacion, ocasionado que los asfaltenos se conviertan en sélidos y gases tal
y como se explicd en las secciones anteriores [46]. Con lo que respecta al coque
disuelto en la fase liquida, los valores obtenidos fueron menores al 2 9%,
reportandose 1.12 % (380°C), 1.19 % (390°) y 0.83 % (400°C).
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Figura 25. Productos del hidrotratamiento catalitico a 1500 ppm (analisis SARA) en

funcion de la temperatura.

La Figura 25, muestra que el hidrotratamiento con 1500 ppm de catalizador
provoca una disminucion en el contenido de asfaltenos del 31.43 % al 17.82 %
(380°C), 11.95 % (390°C) y 9.12 % (400°C). Las resinas, por su parte, también
presentan una disminucion, al reportar valores de 32.81 % (380°C), 28.95 %
(390°C) y 25.42 % (400°C). Los aromaticos, en este hidrotratamiento, muestran un
gran incremento pues a las tres temperaturas de reaccién se genera mas del 30 %
de estos compuestos. Los saturados no muestran un gran aumento en su
composicidén pues se obtienen porcentajes del 14.32, 16.85 y 20.19 % (de menor a
mayor temperatura). Los resultados anteriores se explican a través de la
predominancia de las reacciones de desintegracion catalitica sobre las de
hidrogenacion, ocasionando que los asfaltenos sigan fragmentandose y den origen
a los gases, a la fase sélida y a los aromaticos producidos. Aunque se puede notar
gue el catalizador permite tener un mayor control en las reacciones de radicales
libres, pues no favorecen la existencia de sélidos. Respecto al contenido de coque
disuelto, se observa que este disminuye a medida que aumenta la temperatura, ya
gue los valores obtenidos fueron de 2.52 % (380°C), 1.13 % (390°) y 0.97 %
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(400°C). En la Figura 26 se presentan las tendencias del incremento de los
compuestos ligeros y pesados con respecto a la temperatura, en ambas graficas
se distingue una disminucion en el rendimiento de la fase liquida al aumentar la

temperatura. Sin embargo, el incremento de la temperatura favorece al disminuir la

cantidad de compuestos pesados.
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Figura 26. Composicion de la fase liquida como funcion de la temperatura

a) HDT 500 ppm; b) HDT 1500 ppm; ¢) HDT Térmico

Analizando los tres hidrotratamientos puede establecerse que todos siguen la
misma tendencia en la reduccion del contenido de asfaltenos, aunque el principal
cambio ocurre a 400°C con la mayor concentracion de catalizador no se logra
reducir el contenido de estos compuestos pesados a aproximadamente el 6.5 %
(valor obtenido mediante los otros hidrotratamientos). Esto puede deberse a que
con 1500 ppm de Mo se esta disminuyendo la formacion de sdlidos, es decir, no
se esta desintegrando de la misma forma a los asfaltenos o la emulsion no se ha

desestabilizado por completo [31]. Las resinas tanto con el efecto térmico como
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con el de 1500 ppm muestran una disminucion proporcional al incremento de la
temperatura. Sin embargo, como ya se menciond antes, una menor concentracion
de HPA ocasiona una estabilizacion en ellas. Es claro que las mayores diferencias
existen en los compuestos ligeros, ya que con el hidrotratamiento térmico se
obtiene un efecto positivo hacia saturados y aromaticos; pero la introduccion del
catalizador origina un cambio en la cinética del hidrotratamiento y con 500 ppm los
mayores aumentos se presentan en compuestos saturados, mientras que con

1500 ppm los compuestos favorecidos son los aromaticos.

La distribucién de cortes de destilacion que se muestra en la Figura 27, nos
permite establecer que en los primeros 4 cortes (gasolina, queroseno, diesel y
gaslleo) se presenta un aumento de sus porcentajes, pero en el corte mayor a
540°C se presenta una disminucion, obteniéndose 10.21 % (380°C), 24.08 %
(390°C) y 36.97 % (400°C) con la concentracion de 500 ppm y de 17.05 %
(380°C), 21.21 % (390°C) y 37.26 % (400°C) con 1500 ppm, lo que demuestra que
una mayor concentracion de catalizador origina mas conversion del residuo de

vacio.

Respecto al corte de gaséleo aunque como ya se mencioné hay un aumento, en
ambos hidrotratamientos cataliticos, pero la tendencia del incremento ocurre a
390°C, en donde alcanza un maximo, ya que a 400°C se reduce el contenido de
25.60 % a 23.96 % (500 ppm) y de 25.17 % a 24.20 % (1500 ppm), esto nos da
un indicio de que a una temperatura mayor a 400°C con ambas concentraciones

del catalizador sera posible disminuir el contenido de este corte. [31].

Los siguientes cortes correspondientes a queroseno y diesel exhiben una mejora
con ambas concentraciones, aunque con 1500 ppm y temperaturas de 380 y
400°C muestran mejor rendimiento comparados con los registrados a mas baja
concentracion de catalizador, pues a la menor temperatura se obtiene valores de
11.05 % y 12.02 %, mientras que a 400°C los porcentajes son 15.03 % y 16.07 %
(en orden creciente de concentracién de catalizador), tendencia que no se cumple

a 390°C donde 500 ppm genera un mayor aumento en ambos cortes.
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Figura 27. Composicion de los destilados obtenidos del hidrotratamiento.

a) Térmico catalitico; b) 500 ppm; ¢) 1500 ppm
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El corte de gasolina muestra que una mayor cantidad de catalizador mejora en
1.89 % el corte a 380°C, 0.9 % a 390°C y 4.17 % para 400°C considerando como
punto de partida el otro hidrotratamiento catalitico. Por lo tanto, se puede sefalar

gue los mejores rendimientos se dan con 1500 ppm.

Comparando el hidrotratamiento térmico y el catalitico, la temperatura contribuye
en mayor parte al incremento de los destilados ligeros y al mismo tiempo la
disminucién de los cortes pesados. Sin embargo, con el efecto térmico se
producen mas sélidos y gases, lo que nos obliga a elegir entre los
hidrotratamientos cataliticos, los cuales no generar un gran porcentaje de esas

fases.

En la Tabla 13 se observa los porcentajes de hidrodesulfuracién, en la cual es
evidente que una mayor concentracion de catalizador y el aumento de la
temperatura ayudan a la remociéon del contenido de azufre llegando a eliminar
hasta 34.29 %, esto puede vincularse a los gases desprendidos y con la cantidad

gue se requiere de este heteroatomo para formar el catalizador in-situ.

Tabla 13. Remocién de azufre por hidrotratamiento catalitico.

500 ppm de Mo 1500 ppm de Mo
Aceite crudo Contonido d Contenido d
ontenido de 0 ontenido de 0
azufre AIHDS azufre % HDS
KMZ 560% | - 560% | --—---
H|drotatam|enoto térmico a 459 % 18.04% 4.55% 18.75%
380°C
H|drotatam|enoto térmico a 413 % 26.25% 4.05% 27 68
390°C
H'dmtata”l'oeg‘fg térmico a 3.75 % 33.04% 3.68% 34.29%

Al comparar las propiedades fisicas de los aceites crudos hidrotratados
cataliticamente, es indudable que también la viscosidad presenta un efecto
positivo en mas del 99 % ocasionando que se puedan reducir los problemas de
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transporte y refinacion del aceite. Aunque ningun valor de gravedad API en el
hidrotratamiento catalitico se acerca a los 22.3° obtenidos térmicamente con
400°C, en todas las reacciones realizadas esta propiedad se amplia,
estableciendo un mejoramiento significativo del aceite hidrotratado, el cual se
comprueba a través de la masa molecular y carbon residual, ya que ambas
propiedades sefialan que existid6 un aligeramiento y por ende es posible obtener

mayores rendimientos de estos aceites.

Tabla 14. Propiedades fisicas del aceite crudo hidrotratado cataliticamente.

Aceite crudo hidrotratado

Propiedad 380°C | 390°C | 400°C | 380°C | 390°C | 400°C
KMZ (500 (500 (500 | (1500 | (1500 | (1500

ppmM) ppm) ppmM) ppmM) ppmM) ppmM)

Viscosidad | 296397.41 | 806.64 | 193.94 59.20 648.76 | 454.16 61.24

(15.56°C) cP cP cP cP cP cP cP
Grag’gf'ad 11.94° 15.87° | 1844 | 19.42° | 16.47° | 15.80° | 19.24°
Masa 493.03 | 239.06 | 232.45 | 221.47 | 232.39 | 23527 | 219.38
molecular g/gmol g/gmol | g/gmol | g/gmol | g/gmol | g/gmol | g/gmol
rcezggﬁgl 14.32% | 13.09% | 12.04% | 10.99% | 12.99% | 12.79% | 10.41%
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3.3 Rutas de reaccion propuestas.

Asfaltenos (sélidos)

Asfaltenos (liquidos)

ki |1 k1o

ke

el Resinas
1
1

1 k2
Aromaticos
k7
ks
L seureio
k8

Coque (sélido)

Figura 28. Ruta de reaccién propuesta a partir del andlisis SARA.

A partir de los datos obtenidos del analisis SARA, se propone la ruta de reaccion
de la Figura 29, en el cual se engloban las tendencias presentadas por los tres
hidrotratamientos, ya que estas son muy similares [46]. Sin embargo, el principal
cambio se presenta en el hidrotratamiento catalitico, en el cual con 500 ppm la
constante ks es mayor que en los otros dos procesos. Por otro lado, en el HDT a
1500 ppm, k; y ke se favorecen en estas condiciones por lo tanto se obtienen mas
aromaticos. Igualmente, cabe aclarar que el mecanismo muestra la generacion de
una fase solida, la cual no necesariamente se forma a todas las temperaturas y

concentraciones.

Por altimo, también se propone una ruta de reaccién a partir de la composicién de
los destilados obtenidos, donde las constantes de k; a ke muestran las reacciones
favorecidas dentro del hidrotratamiento [46]. Dicha ruta satisface a los tres
hidrotratamientos; siendo 2 las principales diferencias: 1) la formacién de sélidos
no se presenta en todos los hidrotratamientos, 2) la conversion de gasoéleo a diesel

y a las demas fracciones ligeras (kv, kio, ki1, Ki12) tiene una mayor cinética en el
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HDT térmico, ya que con el catalitico no se logra convertir todo el gaséleo formado
a partir del residuo de vacio.

Asfaltenos (sélidos)

Residuo de vacio

Gasdleo Jli I

1

1
ka2 v :
Diesel \

k1o

I
R

ke

o Coque (liquido)

Coque (sélido)

Figura 29. Ruta de reaccién propuesta a partir de las fracciones destiladas.




En este trabajo se estudi6 el efecto de la concentracion de catalizador de disulfuro
de molibdeno proveniente de un heteropoliacido y la temperatura de reaccién, en
el proceso de hidrotratamiento de aceite crudo del activo Ku-Maloob-Zaap (KMZ).

A patrtir de los resultados obtenidos se concluye que:

e El aceite crudo KMZ pertenece a la categoria de aceites pesados al
reportarse una gravedad APl de 11.94°. Este aceite est4d formado
principalmente por la fraccion de residuo de vacio (57.4 % en peso) y su
analisis quimico evidencia una alta concentracion de resinas (35.32 %w) y
asfaltenos (31.43 %w).

e La evaluacion térmica a 380°C presentd un bajo rendimiento hacia
destilados atmosféricos (35.17 %w), mientras que a temperaturas de 390°C
0 mayores se observa un incremento importante en la formacion de estos
destilados. Sin embargo, también se observa una considerable formacién
de gases (>5 %w) y solidos (>5 %w). Estos ultimos son considerados no
pertinentes debido a que afectan el volumen total de la mezcla hidrotratada
y por tanto, la utilidad del proceso.

e La presencia de MoS;, como catalizador no generé cambios significativos en
los productos de la reaccién cuando el sistema fue evaluado a 380°C. A
390°C y 400°C se presenté mayor formacion de destilados atmosféricos,
reduciéndose de manera importante la formacién de sélidos, principalmente
cuando se utilizaron 1500 ppm de Mo.

e La fraccion de asfaltenos presente en el aceite KMZ se transforma
mediante reacciones de dealquilacion para formar hidrocarburos ligeros
(gases), rechazo de carbono para generar sélidos (coque) y precipitacion
de los mismos para complementar la formacion de solidos.

e La fraccion de resinas contenida en el aceite KMZ se convierte mediante

reacciones de escision C-C, las cuales se presentan dentro de la estructura

79

——
| —



del hidrocarburo, dando lugar a la formacién de hidrocarburos de mayor
valor agregado como gasolina, queroseno y diésel.

En suma, el mejor rendimiento durante el hidrotratamiento de este aceite se
alcanz6 cuando estad presente el efecto térmico y catalitico, ya que se
genero6 48.29 %w de destilados atmosféricos y una baja formacion de gases
y solidos. Esto se logré cuando el sistema fue sometido a 400°C y en
presencia de 1500 ppm de catalizador.

En términos del contenido de heteroatomos, principalmente el azufre, se
puede establecer un incremento en su remocion conforme aumenta la
temperatura, lo cual se debe a un mayor craqueo de las estructuras que
contienen dichos atomos (S). El efecto del catalizador sobre la remocion de
este heteroAtomo muestra un ligero incremento al aumentar la
concentracion del catalizador (>1 %).

La ruta de reaccién del hidrotratamiento térmico es un conjunto de
reacciones paso a paso en las que el residuo de vacio genera gaséleo, el
cual a su vez produce destilados mas ligeros como el diesel, continuandose
con la formacion de queroseno y finalmente gasolinas.

En general, los hidrotratamientos cataliticos alcanzan menores
rendimientos de productos ligeros, pero disminuyen la produccion de

sélidos y gases respecto a los hidrotratamientos térmicos.
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