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RESUMEN

En el presente trabajo se describe la problemática de la creciente producción de catali-
zadores gastados de los procesos de hidrotratamiento de hidrocarburos pesados. Estos 
catalizadores contienen cantidades importantes de metales pesados como molibdeno 
(Mo), níquel (Ni), cobalto (Co) y vanadio (V), que son susceptibles de recuperarse y 
obtener con ello un beneficio económico. También se presentan resultados de pruebas 
experimentales de lixiviación alcalina (NaOH) para la recuperación de V y Mo, y el 
efecto de las variables de operación sobre la recuperación de metales. En general, se 
encontró que las mejores recuperaciones de Mo fueron a pH de 8.5 y 12 h, mientras 
que para el V fueron a pH de 9.0 y 8 h, ambos a una concentración del agente lixiviante 
de 10 % en peso. Con base en la información experimental obtenida y datos de una 
planta industrial se presenta un estudio económico preliminar, en el que se estiman 
los beneficios económicos esperados a través de la recuperación de metales a partir de 
catalizadores gastados provenientes del hidrotratamiento de crudos pesados. 
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ABSTRACT

The increasing production of spent hydrotreating catalysts used for processing heavy 
hydrocarbons and the problems related to their disposal are described in this work. 
These catalysts contain important amounts of heavy metals such as molybdenum 
(Mo), nickel (Ni), cobalt (Co) and vanadium (V), which can be recovered and hence 
an economical benefit may be obtained. The results of experimental tests for alkaline 
leaching (NaOH) to recover V and Mo, and the effect of operating conditions on metal 
recovery are also presented. The results show that, in general, the highest recovery of 
Mo is obtained at pH 8.5 and leaching time of 12 hours, while in the case of V, the 
highest recovery is observed at pH 9.0 and 8 hours. In both cases, the leaching solution 
contained 10 wt % alkaline. Based on the experimental information and data from a 
commercial plant, a preliminary economy study was developed, in which the expected 
economical benefits of metals recovery from spent catalysts used for hydrotreating 
heavy hydrocarbon are estimated.
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INTRODUCCIÓN

Se ha estimado que la demanda de catalizadores 
frescos continuará incrementándose de manera im-
portante para 2008, a pesar del probable aumento en 
las capacidades de reciclaje y regeneración de los 
mismos. El incremento en la utilización de cataliza-
dores está motivado por las restricciones en la emi-
sión de contaminantes que cada vez son más estrictas, 
y por ello la necesidad de producir combustibles 
ecológicos con bajo contenido de contaminantes. 
Aunado a esto, la demanda global de catalizadores 
de hidroprocesamiento continúa incrementándose 
rápidamente según el director general de negocios 
de Albermale Corp. (Stell 2005).

Al incrementarse la demanda de catalizadores 
utilizados en los procesos de hidrotratamiento 
(HDT), aumentará la cantidad de catalizadores 
gastados que se descargarán como desechos sólidos 
en la industria de la refinación y en consecuencia la 
problemática que involucra el manejo de los mismos 
(Prada 2004).

En términos financieros se pronostica que la 
venta de catalizadores en EUA crecerá de 2.7 
billones de dólares americanos en 2006 hasta 3.2 
billones para 2010, es decir a razón de 3.0 % anual 
(Oil & Gas J. 2006). El pronóstico de demanda de 
catalizadores a nivel mundial se estima que tam-
bién crecerá a una tasa de 3.6 % anual para 2010 
(Weirauch 2007).

La contribución mayor de catalizadores gastados 
proviene de unidades de hidrotratamiento de cargas 
pesadas, con altos contenidos de azufre, metales, 
carbón y nitrógeno. El volumen de catalizadores 
gastados de los diferentes procesos de refinación 
depende en gran medida de la cantidad de catalizador 
fresco utilizado y de su tiempo promedio de vida 
(Marafi y Stanislaus 2003).

La recuperación de metales a partir de catalizado-
res ha llamado la atención de los que trabajan metales 
y en las refinerías por más de cincuenta años. Se han 
desarrollado numerosos procesos a escala laboratorio 
y algunos de ellos a escala piloto, pero pocos se han 
implementado a escala industrial. El grado de interés 
e investigación en esta área parece estar directamente 
relacionado con la fluctuación de los precios en el 
mercado de metales.

Existen dos métodos principales para la recupera-
ción de metales: hidrometalúrgico y pirometalúrgico. 
En el primero se disuelven los metales por lixiviación 
del catalizador utilizando un ácido o una base y los 
metales se recuperan como compuestos metálicos 
comerciales. El segundo utiliza tratamiento de calor, 

tal como calcinación o fundición para separar los 
metales (Clifford 1997).

El objetivo del presente trabajo es mostrar las 
alternativas para la recuperación de metales a partir 
de catalizadores gastados del hidrotratamiento de 
hidrocarburos pesados. Asimismo plantear un caso 
de estudio experimental de la recuperación de me-
tales (V y Mo) empleando el método de lixiviación 
alcalina, con el propósito de definir las condiciones 
más adecuadas para dicha recuperación y estimar los 
beneficios económicos correspondientes.

Recuperación de metales a partir de catalizadores 
gastados

Catalizadores gastados y opciones de manejo
Los catalizadores se utilizan en diversos procesos 

y tienen un ciclo de vida definido a fin de aprove-
charlos al máximo con diferentes propósitos. En la 
figura 1 se presenta un esquema simplificado del 
ciclo de vida de un catalizador, mismo que inicia 
con su manufactura y almacenamiento (inventario). 
Dependiendo de los requerimientos de proceso, se 
transporta a la unidad industrial y generalmente se 
carga en los reactores correspondientes. Se procede 
a su activación mediante un proceso de presulfhidra-
ción, que consiste en transformar los óxidos metálicos 
a su fase de sulfuros (fase activa) utilizando agentes 
sulfhidrantes que contienen azufre tal como el H2S. 
En algunos casos, el catalizador se presulfhidra fuera 
del reactor. 

Una vez que la unidad industrial ha operado 
durante cierto tiempo, el catalizador se descarga 
y entonces se puede optar por la regeneración del 
mismo y envío al inventario de catalizadores para su 
reutilización en el mismo proceso o bien en algún otro 
proceso de menor severidad o su disposición como 
desecho industrial.

En el caso particular de los catalizadores de HDT 
generalmente estos están soportados sobre gamma 
alúmina y contienen típicamente óxidos de molib-
deno o tungsteno asociados con óxidos de níquel o 
cobalto. Los catalizadores de HDT de tipo CoMo 
(cobalto-molibdeno) se utilizan cuando la finalidad 
principal es la desulfuración y los catalizadores de 
tipo NiMo (níquel-molibdeno) ó NiW (níquel-tungs-
teno) se emplean con propósitos de hidrogenación o 
hidrodesintegración. 

Los catalizadores empleados en el hidrotratamiento 
de fracciones pesadas del petróleo se desactivan por 
depósito de carbón y metales sobre su superficie, 
materiales inherentes a la naturaleza de la carga de 
hidrocarburo que procesan (Absi-Halabi et al. 1991). 
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Estos catalizadores sufren una desactivación inicial rá-
pida por depósito de coque. Después de algún tiempo, 
la formación de coque disminuye pero el catalizador 
continúa desactivándose. Esto se debe particularmente 
al depósito de metales sobre su superficie. Al final de 
la operación, a este catalizador se le conoce como 
catalizador gastado (Furimsky 1999).

Con relación a la composición de los catalizadores 
gastados, éstos contienen entre 5 y 25 % en peso de 
carbón (algunas veces más) y azufre. La cantidad de 
metales depositados es altamente dependiente del 
contenido de metales tales como V y Ni presentes 
en la carga. Otros contaminantes típicos son hierro, 
generado por la corrosión de los tanques, tubería e 
intercambiadores de calor, y sílice a partir de la des-
composición de agentes antiespumantes, entre otros. 

Por otro lado, aunque las capacidades del reciclaje 
y regeneración de catalizadores probablemente au-
menten en 2008, las necesidades de catalizador fresco 
no disminuirán debido al incremento en su utiliza-
ción, motivado por las restricciones en la emisión de 
contaminantes que cada vez son más estrictas. 

En el hidrotratamiento de fracciones pesadas se 
utilizan cantidades elevadas de estos catalizadores 
y como consecuencia se tienen inventarios altos de 
catalizadores gastados, los cuales representan una 
fuente importante para la recuperación de metales 
con los correspondientes beneficios económico y 
ambiental.

Históricamente los catalizadores gastados se en-
vían a sitios de disposición final de residuos sólidos 

aprobados para ello, que cumplan con el criterio de 
ser lugares sin riesgo para la flora y la fauna. En EUA 
la disposición y tratamiento de catalizadores gastados 
de refinería están gobernados por la “Resource Con-
servation and Recovery Act” (RCRA), que regula no 
solamente el sitio de descarga aprobado sino también 
al dueño de los desechos. Esta responsabilidad am-
biental continúa durante el tiempo de vida del sitio 
de descarga.

Las regulaciones actuales de la RCRA requieren la 
construcción de sitios especiales de disposición final 
de residuos sólidos, que permitan colectar y verificar 
el agua del subsuelo a través de instalaciones de su-
pervisión. Así, la opción del sitio de disposición final 
de residuos sólidos está llegando a ser costosa hoy 
en día. Además, esto va de la mano con una continua 
responsabilidad ambiental. La responsabilidad futura 
potencial de los sitios antes mencionados se estima 
en alrededor de 200 dólares/tonelada. Aunado a esto, 
en algunos casos es necesario realizar un tratamiento 
previo a los desechos antes de su disposición, con lo 
que aumenta el costo (Clifford 1997).

Sin embargo, cuando las otras alternativas tales 
como la regeneración y la recuperación no son econó-
micamente viables, la disposición de los catalizadores 
gastados en sitios de disposición final de residuos 
peligrosos es la única opción disponible. Algunas re-
finerías almacenan los catalizadores gastados en sitios 
de disposición final de residuos sólidos especialmente 
designados, esperando el tiempo necesario hasta que 
se desarrollen y estén disponibles mejores técnicas 
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Fig. 1.	 Ciclo de vida de un catalizador



F. Alonso et al.58

de tratamiento. No obstante, esta clase de almacena-
miento constituye sólo una solución temporal.

Por otro lado, los catalizadores que se envían como 
desecho a sitios de disposición final de residuos sólidos 
se deben tratar apropiadamente para estabilizarlos. 
Por ello, se han realizado esfuerzos para desarrollar 
procesos para el tratamiento de catalizadores gastados 
por procedimientos convenientes que reduzcan la 
lixiviabilidad de los mismos. Tal es el caso del proce-
so Maectite, patentado por Sevenson Environmental 
Services Inc. (Pal y Yost 1996) y el método Sealosafe 
desarrollado por Stablex Corp. (Schofield 1979).

Una opción alterna para reducir la lixiviabilidad 
de los catalizadores gastados es la encapsulación y 
fijación/estabilización química, similar a la que se 
utiliza con los desechos radiactivos (Trimm 1990). 
La encapsulación consiste en tratar el material de 
desecho con sustancias tales como asfalto, concreto 
o polímeros, que encapsulan el material de desecho 
y lo convierten en un agente termoplástico estable 
durante periodos de tiempo largos (Sun et al. 2000). 
Sin embargo, se desconocen los efectos a largo plazo 
de este método. 

Existen otros procesos de estabilización de me-
tales tóxicos contenidos en materiales de desecho. 
En ellos los metales se transforman en productos 
ambientalmente seguros por tratamientos térmicos 
hasta que el sólido se convierte en un baño fundido, 
enlazándose así todas las especies dañinas para con-
vertirlas a formas no lixiviables. Estos métodos re-
quieren mucha energía y son, por lo tanto, muy caros. 
Hasta la fecha, no ofrecen una solución provechosa al 
problema de disposición de residuos sólidos. En este 
sentido, ninguna organización emprenderá los proce-
dimientos del tratamiento de desechos catalíticos a 
menos que los costos asociados a los métodos de dis-
posición sean aceptablemente bajos. En el futuro, se 
espera que el costo de relleno de la tierra con material 
de desecho llegue a ser prohibitivo. Para materiales 
peligrosos tales como los catalizadores gastados de 
hidrotratamiento, el relleno de tierra y otros métodos 
de tratamiento no son preferibles cuando se toman 
en cuenta los costos y las responsabilidades. Por 
lo tanto, una alternativa benéfica, considerada por 
los refinadores, es reducir al mínimo los costos por 
manejo, almacenamiento y disposición de dichos 
catalizadores (Marafi y Stanislaus 2003).

Tecnologías para la recuperación de metales
Existe una variedad amplia de tecnologías con 

aplicación industrial utilizadas para la recuperación 
de metales a partir de catalizadores gastados. Entre 
ellas, algunas dan pretratamiento térmico al catalizador 

gastado en atmósfera oxidante, con o sin utilización 
de agentes inorgánicos; posteriormente, realizan una 
lixiviación (alcalina o ácida). Otras, involucran lixi-
viación con presión, fundición, etc. En el cuadro I se 
resumen las características de los principales procesos 
que cuentan con instalaciones industriales y algunas 
tecnologías en desarrollo para la recuperación de me-
tales a partir de catalizadores gastados.

Entre las plantas instaladas y establecidas para 
la recuperación de metales a partir de catalizadores 
gastados de hidrotratamiento se encuentran: GCMC 
en Freeport, Texas (EUA), CRI-MET en Braithwai-
te, Louisiana (EUA), Taiyo KoKo en Japón y Full 
Yield Inc. en Taiwan. La capacidad combinada de 
operación estimada de estas plantas es de aproxi-
madamente 80,000 toneladas de catalizador por año 
(Alonso et al. 2004).

Usos y reutilización de catalizadores gastados
Una opción atractiva para el uso de los catalizado-

res gastados es como materia prima en la producción 
de otros productos, tal es el caso de los catalizado-
res de FCC (Fluid Cracking Catalytic) que se han 
utilizado en la producción de cemento (Schreiber y 
Yonley 1993). 

Con relación al uso de los catalizadores gastados 
de hidrotratamiento, se han desarrollado procesos 
para hacerlos nolixiviables; Sun et al. (2001) reporta 
un proceso para elaborar un material cerámico de 
cristal nolixiviable muy estabilizado a partir de ca-
talizadores gastados de hidrotratamiento. Asimismo, 
Marafi y Stanislaus (2003) han centrado su atención 
en desarrollar un proceso para producir materiales 
nolixiviables con alta fuerza de compresión tal como 
los agregados sintéticos a partir de catalizadores 
gastados de hidrotratamiento. También evaluaron 
el uso potencial de dichos agregados sintéticos en 
la producción de cemento para concreto, logrando 
obtener un concreto modificado con una fuerza 
de compresión alta (461 kg/cm2), similar a la de 
un concreto natural (485 kg/cm2). Ambos valores 
de fuerza de compresión son mayores que los es-
pecificados para concretos reforzados  (300-400 
kg/cm2). Estos resultados indican claramente que 
los agregados sintéticos con base en catalizadores 
gastados son estables y nolixiviables y se pueden 
emplear en la industria de la construcción para 
producción de concreto por su incorporación en la 
matriz del cemento. Sin embargo, en 1995 se infor-
mó de una propuesta de la Agencia de Protección al 
Ambiente de Estados Unidos (EPA) para prohibir 
el uso de materiales peligrosos como materiales 
de construcción. Si se implementara, esta acción 
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podría disminuir o eliminar la opción de utilizar 
los catalizadores gastados para elaborar materiales 
para la construcción (Furimsky 1996).

Adicionalmente, los procesos desarrollados a 
la fecha para hacer nolixiviables los catalizadores 
gastados para su disposición segura son muy caros y 
poco rentables. El costo involucrado en el tratamiento 
sólo se podría compensar si el material nolixiviable 
del proceso fuera utilizado en alguna otra aplicación 
con mayor valor comercial. 

Con relación a la reutilización de los catalizado-
res gastados, existen relativamente pocos estudios. 
Gardner y Kidd (1989) investigaron la posibilidad de 
preparación de un catalizador activo de hidrodesul-
furación a partir de un catalizador gastado al mezclar 
este último con materiales que contienen alúmina 
formando una mezcla de extruidos compactos. En 
otro estudio similar, se molió y mezcló un catalizador 
gastado de coquización con un aditivo específico. La 
mezcla resultante se formó para obtener partículas de 

CUADRO I. 	PROCESOS PARA LA RECUPERACIÓN DE METALES A PARTIR DE CATALIZADORES GASTADOS

Proceso Ubicación
Capacidad de 

operación estimada
(ton. de cat./año)

Tipo Productos principales Observaciones

GCMC Freeport, Texas 
(EUA) 25,000 Lixiviación alcalina

(NaOH)
MoO3, V205, 
(NH4)2MoO4

Planta con 30 años 
de antigüedad

TAIYO KOKO
Ako, Japón

Taiwa, Japón
Iyo, Japón

16,000 Lixiviación alcalina 
(NaOH) MoO3, V205 -----

Full Yield Inc. Chunan, Taiwan 8,000 Lixiviación alcalina 
(NaOH) MoO3, V205

Planta certificada 
ISO-9002

Eurecat

La Voulte, 
Francia 3,500 Lixiviación alcalina 

(NaOH)
(NH4)2MoO4, sulfato 

de Vanadio -----

Arabia Saudita 4,000 Lixiviación alcalina 
(NaOH)

(NH4)2MoO4, sulfato 
de Vanadio -----

Chevron ----- ----- Lixiviación alcalina 
NH4OH+(NH4)2CO3

MoO3, V2O5, NiCO3, 
CoCO3,

No tiene plantas 
industriales

CRI-MET Braithwaite, 
Louisiana (EUA) 30,000 Lixiviación alcalina 

(NaOH)
Trihidrato de Al, 

MoO3, V2O5, 
concentrado de Ni-Co

Dos etapas de lixiviación a 
presión. Planta con 

18 años de antigüedad

DCP
Wellington, 

North Dakota
(EUA)

20,000 Fundición Al2O3 y aleación de 
Ni, Co, Mo, V

La planta dejó de 
operar en 1997

GCMC Freeport, Texas 
(EUA) 25,000 Fundición MoO3, V2O5, Al2O3 -----

Inmetco Elmwood City, 
Pennsylvania 4,000 Fundición con adición 

de carbón Aleación Ni, Co, Mo -----

METREX Heerlen, Holanda 10,000 Lixiviación ácida 
(H2SO4)

MoO3, (NH4)2MoO4, 
MVA, sulfatos de 

Ni y Co
-----

Sumitomo Niihama, Isla de 
Shikoku, Japón 25,000 Lixiviación ácida 

(H2SO4)
Sulfuros de Ni y Co 

y sulfato de Al -----

Quanzhou 
Jing-Tai ----- 15,000 Lixiviación con H2O2 Mo, V, Ni o Co Se diseñó una planta

Hall Chemical ----- ----- Lixiviación con HCl
MoO3, V2O5, NaClO, 
Al(OH)3, óxidos de 

Ni/Co
No tiene plantas 

industriales

Lixiviación 
por fluidos 
supercríticos

----- ----- Lixiviación por fluidos 
supercríticos Co En etapa de investigación y 

desarrollo

Biolixiviación ----- ----- Biolixiviación con 
bacterias Ni, Mo Proceso lento, 

utiliza bacterias

Cloración ----- -----
Cloración con Cl2 
y sus mezclas con 

N2, CO y CO2

Mo, V, Ni, Co
En etapa de 

investigación y 
desarrollo
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un nuevo catalizador de hidrotratamiento. Se utilizó 
la sinterización a temperatura alta para agrandar el 
poro de dicho catalizador (De Boer 2000).

Por otro lado, los metales recuperados a partir 
de catalizadores gastados se pueden aislar en forma 
relativamente pura y utilizarse para preparar otros 
tipos de catalizadores. Por ejemplo, se han sinteti-
zado catalizadores de reformación utilizando V y 
Ni contenidos en extractos de catalizadores gastados 
(Lee et al. 1992).

Aunque la utilización de los catalizadores gas-
tados en la preparación de un catalizador activo 
nuevo o fresco ayudaría a reducir el problema de 
los catalizadores gastados en un cierto grado, no 
podrá solucionar totalmente el problema. Todos los 
catalizadores desactivados eventualmente llegan al 
punto en que la regeneración adicional y el reciclaje 
son poco económicos y finalmente se descargan 
como desecho. 

Otros usos de los catalizadores gastados son 
como absorbentes en la limpieza de gases calientes, 
particularmente aquéllos que contienen óxidos de Fe, 
Zn, Ca, Ni, Cu, Mo y W, debido a que poseen área 
superficial relativamente alta (> 100 m2/g) comparada 
con la del mejor absorbente comercial de gases (< 10 
m2/g), que es zinc-ferrita (Gangwal et al. 1989). 

Marco económico de la recuperación de metales
Las reglamentaciones ambientales relacionadas 

con el manejo de los catalizadores gastados están 
siendo más estrictas en los últimos años. En particu-
lar, los catalizadores gastados de hidrotratamiento se 
han clasificado como residuos peligrosos por la EPA 
(Treviño 1998, Rapaport 2000). En México este tipo 
de residuos se deben manejar y disponer de acuerdo 
con la Norma Oficial Mexicana NOM-052-SEMAR-
NAT-1993 (Norma Oficial Mexicana 1993).

Adicionalmente, los refinadores deben considerar 
los costos y el impacto ambiental al decidir cómo 
disponer de sus catalizadores gastados. A corto plazo, 
la alternativa menos cara es desecharlos en los sitios 
de disposición final de residuos sólidos, sin embargo, 
ésta puede ser costosa cuando se consideren las res-
ponsabilidades ambientales a largo plazo, debido a la 
contaminación del subsuelo (Furimsky 1996).

Aunado a lo anterior, la rentabilidad de los pro-
cesos para recuperación de metales (particularmente 
Mo y V) a partir de catalizadores gastados está 
influenciada por los precios de estos metales en el 
mercado internacional, su contenido en los cataliza-
dores, los costos de transporte, el almacenamiento y 
la disposición (Chang  1998a, b). Los precios de los 
metales recuperados de los catalizadores gastados 

han tenido un incremento importante durante la 
presente década. La figura 2 muestra el comporta-
miento histórico del incremento de precios del óxido 
de molibdeno y del pentóxido de vanadio (Indian 
Metals 2007, Metal-pages 2007). Estos compuestos 
son de los más comunes obtenidos con las tecnolo-
gías actuales de recuperación de metales. Se puede 
observar que el precio del pentóxido de vanadio ha 
tenido incrementos de hasta más de ocho veces su 
costo respecto al del año 2001. Los incrementos en 
el precio del óxido de molibdeno son un poco más 
conservadores y se ubican en tres veces los cotizados 
en el año 2004. Si se considera que estos compuestos 
se recuperan de materiales de desecho es evidente 
que éste podría ser un buen negocio.

Por otro lado en México, y en particular en los 
procesos de refinación del petróleo, se producen 
grandes cantidades de catalizadores gastados sus-
ceptibles para recuperación de metales. Por ejem-
plo, la contribución estimada como el promedio de 
1997-2003 de catalizadores gastados en el proceso 
de hidrodesintegración H-Oil es de 3254 toneladas 
por año para la refinería de Tula, Hidalgo (Bases de 
Licitación Pública Internacional de Pemex Refina-
ción 2004), y de aproximadamente 283 toneladas 
por año para la refinería de Salamanca, Guanajuato 
(Bases de Licitación Pública Internacional de Pemex 
Refinación 2006).

Las contribuciones anteriores de catalizadores 
gastados constituyen una fuente importante de ma-
teria prima que podría aprovecharse para obtener 
beneficios económicos, al mismo tiempo que ayu-
daría a resolver en parte la problemática ambiental 
por disposición de desechos sólidos.

Adicionalmente, además de ser una oportunidad 
de desarrollo tecnológico, se contribuiría a la eli-
minación de residuos sólidos tóxicos y eliminación 
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Fig. 2. 	Incremento en los precios de óxidos de molibdeno y de 
vanadio susceptibles de recuperarse de catalizadores 
gastados (Indian Metals 2007, Metal-pages 2007)
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de sitios de confinamiento o de disposición final de 
catalizadores gastados y, por consecuencia, habría 
beneficios ambientales y sociales muy importantes.

EXPERIMENTACIÓN

Materias primas
Se utilizó un catalizador gastado comercial para 

hidrotratamiento tipo NiMo/γ-alúmina proveniente de 
una planta industrial de hidrodesintegración H-Oil de 
la Refinería de Salamanca, Guanajuato, mismo que se 
analizó por espectroscopía de absorción atómica (AA) 
utilizando un equipo Thermoelectron modelo Solaar 
para cuantificar el contenido de metales. En el cuadro 
II se presentan los resultados de dicho análisis. 

Para preparar las soluciones de hidróxido de 
sodio al 1.7 y 10 % en peso, se utilizó hidróxido 
de sodio con pureza del 98.7 % y para preparar las 
soluciones diluidas de ácido sulfúrico utilizadas para 
el ajuste del pH de la mezcla reaccionante se utilizó 
ácido sulfúrico al 98.2 %.

Pretratamiento del catalizador
El catalizador gastado se tamizó (malla 60) para 

tener un tamaño más uniforme de partículas y separar 
los finos. Posteriormente, con la finalidad de remover 
parte del carbón y el azufre acumulados en la super-
ficie del catalizador, éste se lavó mediante reflujo en 
un equipo Soxhlet con disulfuro de carbono (CS2) y 
se mantuvo en agitación constante a temperatura de 
100 °C durante 12 h. 

El catalizador lavado se secó en estufa a 100 °C 
para eliminar el CS2 durante 4 horas.

Después, se calcinó a 450 °C durante 24 h con 
el propósito de eliminar los residuos de carbón y de 
azufre aún presentes en el mismo. La calcinación del 
catalizador se realizó de acuerdo con el procedimien-
to descrito en la figura 3.

Inicialmente, el catalizador gastado tiene un color 
negro y después de la calcinación el catalizador se 
tornó verde-amarillento, con una pérdida de masa 
en promedio del 17.5 %, correspondiente a residuos 
de carbón y de azufre (liberados en forma gaseosa 
como CO2 y SO2).

En el cuadro II se presentan los resultados del 
análisis de metales en el catalizador gastado pretra-
tado. Se puede observar que los contenidos metálicos 
son mayores que los del catalizador gastado, ya que 
debido a la eliminación de carbón y azufre, los me-
tales se concentran.

Lixiviación del catalizador
Una vez pretratado el catalizador gastado, se 

continúa con la lixiviación según el procedimiento 
descrito en la figura 4 (Case et al. 1995).

Se pesan 15 g de catalizador pretratado y se colo-
can en un matraz de 500 mL. Se adicionan 300 mL 
de solución de NaOH al 1.7 ó 10 % en peso según 
sea el caso. Se monta un sistema experimental en el 
que se utiliza un refrigerante, un electrodo de inmer-
sión continua conectado a un potenciómetro Termo 
Orion modelo 611 y una parrilla de calentamiento 
con agitación magnética.

Se incrementa la temperatura con agitación con-
tinua hasta alcanzar la deseada y de igual manera 
se ajusta el pH dependiendo del experimento en 
cuestión. La reacción de lixiviación se lleva a cabo 
durante un tiempo determinado, después del cual 
se apaga el sistema y se procede a separar el sólido 
(catalizador lixiviado) de la fase líquida (extracto) 
por filtración. El catalizador lixiviado y el extracto 
se analizan por AA para cuantificar el contenido de 
metales.

Se realizaron varios experimentos con la finalidad 
de estudiar el efecto de las variables de operación 
en la recuperación de metales (V y Mo) a partir de 
catalizadores gastados, utilizando el método de lixi-
viación alcalina (Case et al. 1995). 

CUADRO II.	 CONTENIDO DE METALES EN CATALIZA-
DORES GASTADO Y PRETRATADO

Ni 
% en peso

Mo
% en peso

V
% en peso

Catalizador gastado 2.87 3.45 10.19
Catalizador pretratado* 3.34 4.11 12.98

*	 Densidad relativa: 1.8868 g/mL (Método ASTM C-128, 
2007)
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Fig. 3.	 Procedimiento de calcinación del catalizador gastado 
(Alonso et al. 2007)
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De resultados publicados en la literatura abierta 
donde se han probado pH de 5 a 12, se encontró 
que la recuperación de metales a partir de cataliza-
dores de la industria de la refinación tiene mejores 
resultados a pH entre 8 y 9, concentración de agente 
lixiviante cercana a 10 % en peso y alrededor de 12 
h de lixiviación (Villarreal et al. 1999). Por lo que 
para conocer el efecto del tiempo de lixiviación se 
consideraron 8 y 12 h. Con base en lo anterior, en el 
cuadro III se muestran las condiciones a las que se 
realizaron los experimentos, así como la codificación 
de cada uno de ellos.
Análisis del catalizador lixiviado y del extracto

Después de realizada la lixiviación del catalizador 
gastado para cada experimento, los catalizadores 
lixiviados y los extractos se analizaron por AA para 
cuantificar el contenido de metales. 

Para conocer la repetibilidad del equipo y del 
procedimiento de análisis se realizaron 10 deter-
minaciones de metales (Ni, Mo y V) a una muestra 
de catalizador gastado lixiviado y a un extracto, 

obteniéndose los resultados que se reportan en el 
cuadro IV.

El coeficiente de variación se calculó mediante la 
siguiente fórmula:
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Un coeficiente de variación menor a 5 % indica en 
buena medida la exactitud del método empleado por 
lo que, a menor coeficiente de variación se considera 
que la distribución de la variable medida (en este 
caso, contenido de metales) es más homogénea. Así, 
en el cuadro IV puede observarse que la variabili-
dad máxima para el caso de Ni y Mo es menor del 3 
%, mientras que para el V es ligeramente mayor al 
4 %. Estos resultados indican una buena repetibilidad 
del equipo y del procedimiento empleado en dichas 
determinaciones. 

CUADRO III. 	EXPERIMENTOS Y CONDICIONES DE 
LIXIVIACIÓN

Experimento T
(°C)

Tiempo
(h) pH Conc. NaOH 

(% en peso)

A 90 8 8.0 10
B 90 8 8.5 10
C 90 8 9.0 10
D 90 8 9.5 10
E 90 12 8.0 10
F 90 12 8.5 10
G 90 12 9.0 10
H 90 12 9.5 10
I 90 12 8.0 1.7
J 90 12 9.0 1.7
K 90 12 9.5 1.7
L 90 12 10.0 1.7

Catalizador 
gastado

Calcinación 
@ 450 °C

Lixiviación 
(NaOH)

Separación
L/S

Sólido

Neutralización

Aire

H2SO4

Extracto

Fig. 4.	Esquema simplificado del proceso de lixiviación 
alcalina (Case et al. 1995)
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RESULTADOS Y DISCUSIÓN

Para estudiar el efecto del pH, el tiempo de 
lixiviación y la concentración del agente lixiviante 
sobre la recuperación de metales, se realizaron los 
experimentos A al L (Cuadro III) a las siguientes 
condiciones: temperatura de 90 °C, solución de 
NaOH a concentración de 10 % en peso y pH de 8.0, 
8.5 y 9.0. Así como con concentración de solución de 
NaOH de 1.7 % en peso a pH de 8, 9, 9.5 y 10.

Después de la lixiviación, se analizaron los 
catalizadores lixiviados por AA. Los resultados se 
presentan en el cuadro V. 

En el cuadro VI se presentan los resultados de 
análisis por AA para cuantificar el contenido de 
metales en los extractos. Como puede observarse, el 

contenido de Ni en el extracto es muy bajo, lo que 
indica que por este método de lixiviación práctica-
mente no puede recuperarse dicho metal.

En el cuadro VII se presentan en forma resumida 
las condiciones de operación y los porcentajes de re-
cuperación de metales para los experimentos A al L. 
Cabe mencionar que el porcentaje de recuperación de 
metales a partir de catalizadores gastados se calculó 
relacionando la masa del metal en el extracto con la 
masa del metal en el catalizador gastado pretratado 
(antes de la lixiviación).

Efecto del pH
En la figura 5 se muestra el efecto del pH sobre 

la recuperación de Mo. Como puede observarse, las 
mayores recuperaciones de Mo fueron a pH de 8.5 

CUADRO IV. 	 PRUEBAS DE REPETIBILIDAD DEL ANÁLISIS POR ABSORCIÓN ATÓMICA

Cat. Gastado Extracto
Muestra Ni

% en peso
Mo 

% en peso
V

% en peso
Muestra Ni

% en peso
Mo 

% en peso
V

% en peso

1 3.7722 8.3289 3.4582 1 2.9687 0.1630 0.4440
2 3.7735 8.3177 3.3429 2 3.0468 0.1601 0.4302
3 3.7644 8.3913 3.2938 3 2.9234 0.1598 0.4103
4 3.7744 8.3192 3.6816 4 2.8599 0.1568 0.4020
5 3.7491 8.3107 3.6367 5 2.9566 0.1564 0.3944
6 3.7336 8.3161 3.5849 6 3.0302 0.1553 0.4534
7 3.7604 8.3485 3.7498 7 2.9895 0.1544 0.4364
8 3.7495 8.3546 3.6061 8 2.8365 0.1528 0.4295
9 3.7312 8.3918 3.5756 9 2.9931 0.1507 0.4266

10 3.7493 8.3360 3.5187 10 2.9515 0.1497 0.4139
Coeficiente de 
variación, % 0.42 0.36 4.07 Coeficiente de 

variación, % 2.28 2.72 4.41

CUADRO V. 	CONTENIDO DE METALES EN LOS CATALIZADORES LIXIVIADOS

Experimento Catalizador 
sin lixiviar, g

Catalizador 
lixiviado, g

Ni Mo V
% en peso g % en peso g % en peso g

A (15.3389) 13.1697 3.6805 0.4847 0.83875 0.1105 5.6500 0.7441
B (15.2514) 12.2553 3.3936 0.4159 0.5125 0.0628 4.0140 0.4919
C (16.0249) 13.2082 3.7184 0.4911 0.54113 0.0715 3.9453 0.5211
D (15.6382) 12.8471 4.8256 0.6199 1.0472 0.1345 4.9800 0.6398
E (15.0731) 14.3209 3.5859 0.5135 0.3522 0.0504 5.4503 0.7805
F (15.0006) 12.5605 3.4526 0.4337 0.0731 0.0092 5.1895 0.6518
G (15.0731) 14.8019 3.7824 0.5599 0.3737 0.0553 3.8633 0.5718
H (15.2538) 11.5572 4.2438 0.4905 0.8949 0.1034 4.7860 0.5531
I (15.2635) 11.0693 4.0374 0.4469 0.8761 0.0970 7.5007 0.8303
J (15.2591) 10.7461 4.4436 0.4775 0.8746 0.0940 8.2458 0.8861
K (15.0010) 14.6328 3.7202 0.5444 0.3048 0.0446 3.4762 0.5087
L (15.0009) 14.7366 4.4961 0.6626 0.7692 0.1134 3.4852 0.5136
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y 9.0. Además, a pH 9.0 la recuperación de Mo a 8 
y 12 h es prácticamente la misma, en cambio a pH 
8.5 para 12 h la recuperación de Mo fue 12 % mayor 
comparada con la de 8 h. Es decir, la mejor recupe-
ración de Mo se obtuvo a pH 8.5 y 12 h.

En la figura 6 se muestra el efecto del pH sobre la 
recuperación de V. Las mayores recuperaciones de V 
fueron a pH 9.0. También puede observarse que para 
12 h, a mayor pH mayor recuperación de V, obtenién-
dose la mayor recuperación de V a pH 9.5. En general, 
la mejor recuperación de V fue a pH 9.0 y 8 h.

Efecto del tiempo de lixiviación
En la figura 7 se muestra el efecto del tiempo de 

lixiviación sobre la recuperación de Mo y V. Para el 
caso de Mo las mayores recuperaciones se obtuvieron 
a 12 h, para pH de 8.5 y 9. En cambio, para el V las 
mejores recuperaciones fueron a 8 h, excepto para 
pH 9.5 cuya mayor recuperación fue a 12 h. Cabe 

CUADRO VII. 	CONDICIONES DE OPERACIÓN Y RECUPERACIÓN DE 
METALES

Experimento
Condiciones de operación Recuperación, %

[NaOH], 
% en peso

pH Tiempo, h Ni Mo V

A 10 8 8 0.00 87.96 66.89
B 10 8.5 8 0.00 84.24 70.19
C 10 9 8 0.21 92.85 78.46
D 10 9.5 8 0.00 75.38 64.27
E 10 8 12 2.45 88.31 58.12
F 10 8.5 12 0.00 96.45 61.71
G 10 9 12 2.25 94.67 68.58
H 10 9.5 12 0.07 88.13 75.16
I 1.7 8 12 0.83 85.25 54.32
J 1.7 9 12 0.94 84.98 50.39
K 1.7 9.5 12 2.04 95.57 76.05
L 1.7 10 12 4.41 77.38 76.54

mencionar que a 12 h, la recuperación de V mejoró 
al incrementar el pH.
Efecto de la concentración del agente lixiviante

En la figura 8  se muestra el efecto de la concen-
tración del agente lixiviante sobre la recuperación de 
Mo y V. Para el caso del Mo y para todos los valo-
res de pH se obtienen mejores recuperaciones para 
concentración del agente lixiviante 10 % en peso, 
excepto para pH 9.5 donde la recuperación de Mo a 
concentración 1.7 % en peso es 7.8 % mayor que su 
similar a concentración 10 % en peso. Para el caso 
del V, sucede lo mismo.

De los resultados anteriores se concluye que las 
mejores condiciones de operación para la recuperación 
de Mo son pH 8.5, concentración de NaOH 10 % en 
peso y 12 h de lixiviación. En cambio para la recu-
peración de V, las mejores condiciones de operación 
son pH 9.0, concentración de NaOH 10 % en peso y 
8 h de lixiviación.

CUADRO VI. 	CONTENIDO DE METALES EN LOS EXTRACTOS

Experimento Catalizador 
sin lixiviar, g

Extracto, 
g

Ni Mo V
% en peso g % en peso g % en peso g

A 15.3389 335.54 0.0000 0.0000 0.1653 0.5546 0.3968 1.3313
B 15.2514 329.84 0.0000 0.0000 0.1601 0.5282 0.4211 1.3890
C 16.0249 366.01 0.0003 0.0011 0.1671 0.6117 0.4457 1.6313
D 15.6382 333.54 0.0000 0.0000 0.1453 0.4846 0.3910 1.3041
E 15.0731 316.12 0.0039 0.0123 0.1731 0.5472 0.3596 1.1368
F 15.0006 327.54 0.0000 0.0000 0.1816 0.5948 0.3667 1.2011
G 15.0731 314.57 0.0036 0.0113 0.1865 0.5867 0.4264 1.3413
H 15.2538 348.45 0.0001 0.0003 0.1586 0.5526 0.4269 1.4875
I 15.2635 281.68 0.0015 0.0042 0.1899 0.5349 0.3819 1.0757
J 15.2591 280.72 0.0017 0.0048 0.1899 0.5331 0.3554 0.9977
K 15.0010 276.59 0.0037 0.0102 0.2131 0.5894 0.5352 1.4803
L 15.0009 294.56 0.0041 0.0121 0.1620 0.4772 0.5058 1.4899
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ESTUDIO ECONÓMICO PRELIMINAR

El presente estudio preliminar pretende estimar 
los beneficios económicos que se obtendrían de la 
recuperación de metales a partir de catalizadores gas-
tados, considerando los resultados de lixiviación de 
este trabajo para concentración de agente lixiviante 
de 10 % en peso y 12 h de operación, obteniendo un 
promedio de los diferentes pH cuyas recuperaciones 
son del 92 % para Mo y 66 % para V. 

Como base para este estudio se consideró el ca-

talizador gastado del proceso H-Oil proveniente de 
la Refinería de Salamanca, cuya concentración de 
metales se presenta en el cuadro VIII. 

Para el balance económico se consideraron dos 
escenarios (precios a la baja y a la alza) y para ello 
los precios de los metales en forma de óxidos que se 
muestran en el cuadro VIII. 

Para calcular el beneficio económico potencial de 
la recuperación de metales se tomó como base una 
tonelada de catalizador fresco, así como las recupe-
raciones experimentales obtenidas para Mo y V. En 
el cuadro IX se presenta el beneficio potencial por 
la recuperación de metales a partir de catalizadores 
gastados. Asimismo, debido a que el catalizador 
gastado se pretrata (lavado y calcinación) con la 
finalidad de remover parte del carbón y azufre 
acumulados en su superficie, se tiene una pérdida 
aproximada del 17.5 % de masa, por lo que el valor 
de los metales recuperados se afectó proporcional-
mente por este valor, ya que la base de cálculo es 
catalizador fresco.

Como se observa en el cuadro IX, el beneficio 
potencial por recuperación de metales (Mo y V) es 
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Fig. 5.	 Efecto del pH sobre la recuperación de Mo, para concen-
tración de 10 % en peso de agente lixiviante y 90 °C
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Fig. 6.	 Efecto del pH sobre la recuperación de V, para concen-
tración de 10 % en peso de agente lixiviante y 90 °C
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Fig. 8.	 Efecto de la concentración del agente lixiviante (NaOH) 
sobre la recuperación de metales a 12 h de lixiviación
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CUADRO VIII. CONCENTRACIÓN PROMEDIO DE META-
LES EN EL CATALIZADOR GASTADO Y 
PRECIOS DE METALES EN EL MERCADO 
(American Metal Market 2006)

Compuesto % en peso Precio promedio mensual*

USD/lb USD/kg
MoO3 5.18 24.5–26.0 54.0–57.3
V205 18.19 7.5–8.5 16.5–18.7

* Enero 2006
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de 8250 y 9013 USD/Ton de catalizador fresco para 
los escenarios a la baja y a la alza, respectivamente. 
Estos beneficios no consideran los costos de produc-
ción o los servicios auxiliares, tales como mano de 
obra, suministro de energía eléctrica, vapor y agua, 
mantenimiento, etc.

Por otro lado, considerando un precio aproximado 
de recuperación por venta del catalizador gastado de 
50 USD/Ton. (comunicaciòn personal, encargado 
del almacén de la refinería “Miguel Hidalgo” de 
PEMEX, Tula, Hgo. 2004), del cuadro IX, si se 
vendiera directamente el catalizador gastado a una 
compañía recuperadora de metales se estarían de-
jando de ganar aproximadamente 8000 USD/Ton. 
de catalizador fresco. 

Adicionalmente, considerando una reposición 
de catalizador fresco de 96 g/barril (Bbl) (1 Bbl = 
159 L) de carga procesada (comunicaciòn personal, 
encargado de la planta H-Oil de la refinería “Ing. An-
tonio M. Amor” de PEMEX, Salamanca, Gto. 2003), 
se estimó el beneficio de recuperación de metales a 
partir del catalizador gastado de la planta de hidro-
desintegración H-Oil por barril de carga procesada 
para ambos escenarios (Cuadro X).

Como puede verse, el beneficio estimado por 
recuperación de metales (como óxidos de Mo y V) 

es de 0.79 y 0.86 USD/Bbl de carga procesada, para 
los escenarios a la baja y a la alza, respectivamente. 
Como se mencionó anteriormente, estos beneficios no 
consideran los costos de producción ni los servicios 
auxiliares correspondientes.

Además, cabe mencionar que estos beneficios 
pueden variar, dependiendo de la concentración de 
metales en el catalizador gastado, de su producción 
en una refinería y de los precios fluctuantes de los 
metales en el mercado internacional. Estos beneficios 
económicos no son netos.

Para el caso particular del catalizador gastado 
proveniente de la planta de hidrodesintegración H-
Oil de la Refinería de Salamanca, de 283 Ton./año, 
mismas que incluyen el catalizador de reposición y 
cambio de catalizador después de alguna reparación, 
que corresponden a 160 días de operación de la planta 
durante 2005 (Bases de Licitación Pública Interna-
cional de Pemex Refinación 2006), se estimaron los 
beneficios económicos por recuperación de metales 
que se presentan en el cuadro XI.

Como puede observarse, la recuperación de meta-
les como óxidos metálicos de Mo y V podría generar 
beneficios económicos a la refinería de Salamanca 
entre 2.33 - 2.55 millones de dólares americanos 
(MMUSD)/año, sin considerar los costos de produc-
ción ni los servicios auxiliares correspondientes.

También se estimaron los beneficios económicos 
por recuperación de metales (V y Mo) a partir del 
catalizador gastado proveniente de la planta de hi-
drodesintegración H-Oil de la Refinería de Tula con 
base en una producción estimada de 3254 Ton./año, 
correspondiente al promedio de 1997-2003 (Bases de 
Licitación Pública Internacional de Pemex Refinación 
2004). Los beneficios económicos por recuperación de 
metales se presentan en el cuadro XII.

En este caso, la recuperación de metales como 
óxidos metálicos de Mo y V, podría generar bene-
ficios económicos a la refinería de Tula entre 26.8 
- 29.3 millones de USD/año, sin considerar los costos 
de producción ni los servicios auxiliares correspon-
dientes.

Es necesario mencionar que el catalizador gas-
tado de una planta H-Oil contiene níquel, mismo 
que puede recuperarse en forma de óxido mediante 
lixiviación ácida y con esto aumentar los beneficios 
económicos. Sin embargo, esta técnica estuvo fuera 
del alcance de este trabajo y por lo tanto dicho metal 
no se considera en este estudio económico. 

Adicionalmente al catalizador de H-Oil, si se 
considerara la recuperación de metales a partir de 
catalizadores de hidrotratamiento de fracciones 
pesadas y de mejoramiento de crudos pesados, 

CUADRO IX. 	RECUPERACIÓN DE METALES DEL CATA-
LIZADOR GASTADO. 
(Base: 1 Ton. de catalizador fresco)

Valor de metales recuperados 
USD/Ton. de catalizador fresco

A la baja A la alza

MoO3 5,650 5,995
V2O5 4,350 4,930
Subtotal: 10,000 10,925
Por remoción de carbón y azufre se considera un decremento 
del 17.5 % 
Total: 8,250 9,013

TABLA X.	BENEFICIO ESTIMADO DE LA RECUPERA-
CIÓN DE METALES A PARTIR DE CATALIZA-
DORES GASTADOS

Beneficio estimado, USD/Bbl* 
de carga procesada

Escenario a la baja Escenario a la alza

MoO3 0.45 0.47
V2O5 0.34 0.39
Total: 0.79 0.86

* 1 Bbl = 159 L
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las utilidades podrían ser mayores. No obstante, 
dependiendo del tipo de metal a recuperar en estos 
catalizadores será el método a utilizar, debido a que 
en algunos casos sólo es posible recuperar parcial-
mente algunos metales y para los restantes deben 
utilizarse otros métodos.

CONCLUSIONES

Entre las alternativas para la recuperación de me-
tales se encuentran procesos basados en lixiviación 
alcalina o ácida con uso de diferentes agentes lixivian-
tes, fundición, lixiviación por fluidos supercríticos, 
biolixiviación y cloración. De estos, los de lixiviación 
alcalina utilizando NaOH son los únicos que tienen 
plantas a escala industrial, con capacidades hasta de 
30,000 toneladas de catalizador gastado por año.

Del caso de estudio experimental de recuperación 
de metales (V y Mo) realizado a un catalizador gasta-
do del proceso de hidrotratamiento de hidrocarburos 
pesados a través de lixiviación alcalina con solucio-
nes de NaOH, se encontraron los siguientes efectos 
de las variables sobre la recuperación de metales:
•	 Efecto del pH. Las mejores recuperaciones de 

Mo fueron a pH 8.5 y 12 h, mientras que la mejor 
recuperación de V fue a pH 9.0 y 8 h.

•	 Efecto del tiempo de lixiviación. En general, para 
el caso de Mo las mayores recuperaciones se ob-

tuvieron a 12 h, para pH de 8.5 y 9. En cambio, 
para el V las mejores recuperaciones fueron a 8 
h, excepto para pH 9.5 cuya mayor recuperación 
fue a 12 h. 

•	 Efecto de la concentración del agente lixiviante. 
Las mejores recuperaciones de Mo fueron a con-
centración del agente lixiviante de 10 % en peso 
a todos los pH examinados, excepto para pH 9.5 
donde la recuperación de Mo a concentración 
1.7 % en peso fue 7.8 % mayor que su similar a 
concentración de 10 % en peso. Para el caso del 
V, sucede lo mismo.

•	 Las mejores condiciones de operación para la 
recuperación de Mo son pH 8.5, concentración 
de NaOH 10 % en peso y 12 h de lixiviación; y 
para la recuperación de V, pH 9.0, concentración 
de NaOH 10 % en peso y 8 h de lixiviación.
Adicionalmente, como resultado del estudio 

económico preliminar realizado con base en los 
resultados experimentales por la recuperación de 
metales (Mo y V) se estimaron beneficios económicos 
entre 0.79 - 0.86 USD/Bbl de carga procesada. Estos 
beneficios no consideran los costos de producción ni 
los servicios auxiliares correspondientes.

Los beneficios económicos pueden variar depen-
diendo del contenido de metales en el catalizador 
gastado, de su producción en una refinería y de los 
precios de los metales en el mercado internacio-
nal. 

CUADRO XI. 	BENEFICIO ECONÓMICO POR LA RECUPERACIÓN DE METALES A 
PARTIR DE CATALIZADOR GASTADO PROVENIENTE DE LA REFI-
NERÍA DE SALAMANCA, GTO.

Precio unitario
USD/kg

Recuperación de metales
Escenario a la baja Escenario a la alza

Mínimo Máximo kg/año USD/año kg/año USD/año

MoO3 54.0 57.3 24,427 1,319,058 24,427 1,399,667
V2O5 16.5 18.7 61,558 1,015,707 61,558 1,151,135

Total: 2,334,765 Total: 2,550,802

CUADRO XII. 	BENEFICIO ECONÓMICO POR LA RECUPERACIÓN DE METALES A 
PARTIR DE CATALIZADOR GASTADO PROVENIENTE DE LA REFINE-
RÍA DE TULA, HGO.

Precio unitario, USD/kg Recuperación de metales
Escenario a la baja Escenario a la alza

Mínimo Máximo kg/año USD/año  kg/año USD/año
MoO3 54.0 57.3 280,876 15,167,304 280,876 16,094,195
V2O5 16.5 18.7 707,814 11,678,931 707,814 13,236,122

Total: 26,846,235 Total: 29,330,317
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