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Resumen  

El eje principal de esta tesis fue el desarrollo de una metodología de simulación 

basada en la Dinámica de Partículas Disipativas (DPD); la cual, permitió la estimación 

de tensiones interfaciales líquido-líquido (IFT). Siendo útil en la selección de solventes 

para su aplicación en procesos híbridos de extracción líquido-líquido-destilación 

extractiva (LLE-ED) y destilación extractiva (ED), en la separación de mezclas 

azeotrópicas de hidrocarburos. 

Primeramente, se realizaron las simulaciones DPD de los sistemas binarios solvente-

ciclohexano/n-hexano/benceno, utilizando solventes orgánicos y estudiando el efecto 

de la temperatura en la IFT. Los solventes que favorecieron a una baja IFT con el 

benceno, y elevada IFT con el ciclohexano y el n-hexano, fueron seleccionados como 

solventes potenciales. De acuerdo con los resultados, el etilenglicol y el sulfolano son 

solventes aplicables en los procesos de ED y LLE-ED para la purificación de las 

mezclas ciclohexano/benceno y n-hexano/benceno, respectivamente.  

Sin embargo, a pesar de que el sulfolano fue previamente seleccionado, se propuso el 

uso del carbonato de propileno como solvente, debido a su baja toxicidad y 

propiedades fisicoquímicas similares al sulfolano. Posteriormente, se simularon los 

procesos de ED y LLE-ED utilizando un algoritmo de optimización iterativo, con el 

objetivo de minimizar el consumo energético, económico y de emisiones de CO2; 

mientras, se obtienen purezas de ciclohexano y benceno ≥ 99.91 mol%, y 

concentraciones de n-hexano ≥ 99.99 mol%. La implementación de esta técnica de 

selección de solventes favoreció al diseño de procesos de ED más económicos y 

menos contaminantes, en comparación con procesos reportados en la literatura.  

 

Palabras clave: Dinámica de Partículas Disipativas, tensión interfacial, etilenglicol, 

carbonato de propileno, destilación extractiva.  
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Abstract 

The main focus of this thesis was the develop of a simulation methodology based 

on Dissipative Particle Dynamics (DPD), which allowed for the estimation of liquid-liquid 

interfacial tensions (IFT). This methodology is useful in the selection of solvents for 

application in hybrid liquid-liquid extraction-extractive distillation (LLE-ED) and 

extractive distillation (ED) processes, in the separation of azeotropic hydrocarbon 

mixtures.  

Firstly, DPD simulations of solvent-cyclohexane/n-hexane/benzene binary systems 

were performed using organic solvents and studying the effect of temperature on the 

IFT. Solvents that favored low IFT with benzene and high IFT with cyclohexane and n-

hexane were selected as potential solvents. According to the results, ethylene glycol 

and sulfolane are suitable solvents for ED and LLE-ED processes for the purification of 

cyclohexane/benzene and n-hexane/benzene mixtures, respectively. 

However, although sulfolane was previously selected, propylene carbonate was 

proposed as solvent due to its low toxicity and physicochemical properties similar to 

sulfolane. Subsequently, the ED and LLE-ED processes were simulated using an 

iterative optimization algorithm, with the objective of minimizing energy consumption, 

cost, and CO2 emissions; meanwhile, cyclohexane and benzene purities ≥ 99.91 mol%, 

and n-hexane concentrations ≥ 99.99 mol% were obtained. The implementation of this 

solvent selection technique favored the design of more economical and less polluting 

ED processes, compared to processes reported in the literature. 

 

Keywords: Dissipative Particle Dynamics, interfacial tension, ethylene glycol, 

propylene carbonate, extractive distillation. 
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Capítulo 1. Introducción 

 

 En las últimas décadas, el incremento exponencial de la población ha traído 

consigo un enorme crecimiento en diversas áreas productivas de la sociedad 

(transporte, comercio, industria y energía), provocando un aumento progresivo en el 

consumo de productos derivados de los hidrocarburos. Así mismo, debido a que los 

hidrocarburos utilizados como materia prima en la elaboración de productos químicos, 

presentan impurezas de componentes tóxicos; ha propiciado a que, en años recientes, 

existan mayores restricciones en las regulaciones toxicológicas de los hidrocarburos, 

favoreciendo a la mejora en el diseño de procesos de producción y purificación.  

El aumento de la demanda de los productos de uso cotidiano (gasolina, 

cosméticos, alimentos, textiles y medicamentos), ha forzado al mercado internacional 

al uso de hidrocarburos pesados (Marshall y Rodgers, 2008); sin embargo, al presentar 

estructuras químicas similares y temperaturas de ebullición cercanas, tienden a la 

formación de azeótropos. Como consecuencia, su separación por destilación 

convencional es imposible; por lo tanto, no se obtienen productos con alto valor 

agregado, se necesita un elevado consumo energético y económico, y se generan 

grandes emisiones de CO2 atmosférico (De Guido et al., 2018).  

De acuerdo con las desventajas de la destilación convencional, el desarrollo de 

procesos de extracción líquido-líquido (LLE) y destilación extractiva (ED) resulta 

conveniente. El solvente es el corazón de los procesos de ED y LLE, permitiendo 

extraer al hidrocarburo pesado, mientras es purificado el hidrocarburo ligero. Sin 

embargo, la correcta selección del solvente es desafiante; dado que, debe estar 

disponible en el mercado, ser económico, no tóxico y biodegradable. Por lo tanto, se 

ha implementado el uso de paqueterías que ayudan a simular solventes, procesos y 

mecanismos de extracción a escalas macroscópicas y atomísticas.  
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Durante las últimas dos décadas, la mayoría de los estudios relacionados con 

simulaciones atomísticas se han concentrado en el movimiento de átomos individuales 

en sistemas líquidos de unos cuantos nanómetros y nanosegundos, utilizando 

softwares como GROMACS® y LAMMPS® (Macias-Jamaica et al., 2019). Por otro 

lado, otros métodos de simulación que se han concentrado en el estudio de sistemas 

macroscópicos, permitiendo simular procesos de LLE y ED utilizando softwares como 

Aspen Plus® y Aspen HYSYS® (Chen et al., 2025). Sin embargo, entre las escalas 

nano y macro oscilan aproximadamente cuarenta décadas de dimensión y tiempo 

(Groot, 2004), este régimen intermedio se conoce como mesoescala.  

Una de las principales tareas de la física teórica es cerrar la brecha existente 

entre las escalas nano y macro; dado que, las características de los sistemas nano no 

tienden a conservarse ni aprovecharse al ser incorporadas en sistemas macro. Debido 

a esto, la mesoescala actúa como un puente para la conexión y comprensión de las 

propiedades entre el mundo cuántico y el mundo clásico. De hecho, en la categoría 

mesoscópica se considera toda la materia blanda condensada, incluidos los 

tensoactivos, polímeros y copolímeros de múltiples bloques que propician la 

separación de micro fases (Groot, 2004).  

Una solución a las simulaciones a escala mesoscópica es el uso de una técnica 

de grano grueso llamada Dinámica de Partículas Disipativas (DPD). En esta técnica, 

en una caja de simulación varios átomos son agrupados formando una perla DPD 

(Groot y Warren, 1997). Como el objetivo de la DPD es describir la termodinámica y el 

movimiento en una escala de longitud mayor a la de un átomo, solo es necesario 

reproducir la compresibilidad del líquido y la solubilidad existente entre los diferentes 

componentes (Groot y Warren, 1997). Estas características favorecen al aumento de 

cuatro ordenes de magnitud en el paso del tiempo, reduciendo el tiempo computacional 

a unas cuantas horas o días (Groot y Warren, 1997).  

No obstante, a pesar de la existencia de una gran cantidad de datos 

experimentales en la literatura, el diseño experimental de procesos de ED y LLE se ha 

enfrentado a sistemas que contienen componentes tóxicos o corrosivos, hidrocarburos 
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pesados, solventes que no están disponibles como productos químicos, y sistemas 

inestables a diversas presiones y temperaturas. Mientras que, en el desarrollo de 

simulaciones a escalas atomísticas y macroscópicas, se encuentra la dificultad de no 

disponer con los solventes necesarios en la base de datos, desconocer su estructura 

molecular, o seleccionar incorrectamente el modelo termodinámico.  

Debido a lo antes mencionado, resulta complicada la puesta en marcha de 

pruebas piloto de procesos de ED y LLE, así como la simulación de sistemas formados 

por hidrocarburos y solventes. Por lo tanto, una de las principales razones para 

emplear la DPD es por la facilidad que presenta para modelar sistemas ante ciertas 

dificultades, tales como la ausencia de datos experimentales y propiedades, así como 

del desconocimiento de los modelos termodinámicos (ecuaciones de estado, métodos 

de contribución de grupos, etc.) a utilizar para cada caso específico (Groot y Warren, 

1997).  

Así mismo, la DPD ha resultado adecuada para calcular la energía potencial de 

sistemas a partir de las posiciones de sus perlas DPD, y todas las propiedades del 

sistema pueden derivarse mediante termodinámica estadística (Groot, 2004). Esto es 

válido en el cálculo de propiedades de transporte como la tensión interfacial, densidad 

y viscosidad (Hernández Velázquez y Gama Goicochea, 2023; Pivkin y Karniadakis, 

2006; Visser et al., 2006). Donde, comprender las propiedades de transporte de 

sistemas formados por hidrocarburos y solventes, en las dimensiones de meso escala, 

es importante en el desarrollo de una ingeniería química mejorada en el diseño de 

procesos de ED y LLE en la separación de mezclas de hidrocarburos azeotrópicos.  

En este caso, la tensión interfacial (IFT) surge del contacto entre dos líquidos 

con características químicas similares o diferentes, formando sistemas inmiscibles o 

parcialmente miscibles, determinando la hidrodinámica y morfología en sistemas 

bifásicos y multifásicos (Mayoral y Gama Goicochea, 2013). Experimentalmente, el 

estudio de la IFT es desafiante, ya que en la interfase líquido-líquido interactúan 

fuerzas fundamentales como Van der Waals, interacciones electrostáticas y puentes 

de hidrógeno (Mayoral y Gama Goicochea, 2013). Por lo tanto, el uso de la DPD como 
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técnica de simulación a escala mesoscópica, ha ganado importancia en el estudio de 

la IFT entre líquidos (Hernández Velázquez y Gama Goicochea, 2023). 

El conocimiento de los datos de la IFT es importante en el análisis y diseño de 

equipos de contacto líquido-líquido, como son los procesos de extracción industriales. 

Dado que, la IFT es una propiedad que está directamente involucrada con la 

transferencia de masa entre soluto y solvente en la interfase líquido-líquido, afectando 

la hidrodinámica de la columna; así mismo, como de forma general la temperatura 

varía a lo largo de una columna de extracción o destilación, no se puede lograr una 

mejor comprensión de estos sistemas a menos que se conozca la dependencia de la 

IFT respecto de la temperatura (Mayoral y Gama Goicochea, 2013).  

Por lo tanto, el objetivo de esta tesis fue desarrollar una metodología que, al 

utilizar la DPD como técnica de simulación, permitiera estudiar la dependencia de la 

IFT respecto de la temperatura y la formación de sistemas inmiscibles o parcialmente 

miscibles. Y de esta forma, seleccionar de mejor manera solventes orgánicos, los 

cuales puedan ser utilizados en simulaciones de procesos de ED y LLE para la 

separación de mezclas azeotrópicas de hidrocarburos. Permitiendo la obtención de 

productos de alto valor agregado con elevadas purezas y mínimas trazas de 

componentes tóxicos; mientras es disminuido el consumo energético, económico y de 

emisiones de CO2.  
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Capítulo 2. Marco teórico 

 

2.1. Antecedentes 

 Como se mencionó en el Capítulo 1, el crecimiento exponencial de la población 

ha traído consigo un aumento en las necesidades básicas de la sociedad; lo que ha 

propiciado al desarrollo de políticas toxicológicas más estrictas, dada la presencia de 

componentes tóxicos en los hidrocarburos que son materia prima para la fabricación 

de nuestros productos de uso cotidiano. En este caso, el enfoque es en los 

hidrocarburos que son base para la fabricación de textiles, plásticos y solventes para 

la extracción de aceites; benceno, ciclohexano y n-hexano.  

2.1.1. Ciclohexano: producción y purificación 

 Anualmente, entre el 80-85 % de la producción global de ciclohexano se obtiene 

por hidrogenación catalítica de benceno (Sun et al., 2014), siendo la principal materia 

prima para la producción de Nylon-6 y Nylon-66 (Liu et al., 2015; Zhu et al., 2015). En 

la Figura 2.1 se muestra la ruta cinética tradicional para la producción de Nylon-6 (6) 

a partir de la hidrogenación total de benceno (1). Donde, el ciclohexano (2) es un 

valioso intermediario químico para la producción de ciclohexanol (3) y ciclohexanona 

(4); los cuales, eventualmente son transformados en ε-caprolactama (5) (Foppa y 

Dupont, 2015).  

Aproximadamente, el 54 % de la producción anual de ciclohexano es utilizado 

para la síntesis de ácido adípico, el cual es esencial para la producción de Nylon-66 

(Faiq et al., 2025), el 39 % es utilizado en la síntesis de ε-caprolactama para la 

elaboración de Nylon-6, mientras que el 7 % restante es utilizado en la elaboración de 

solventes, insecticidas y plastificantes (Faiq et al., 2025). La demanda del Nylon, 

termoplásticos, resinas y películas, ha provocado un aumento del 6 % anual en los 

requerimientos de ciclohexano (Faiq et al., 2025). En el caso de los termoplásticos, 
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son ampliamente utilizados por su alta resistencia a la tracción y abrasión; mientras 

que el Nylon se emplea para la fabricación de textiles.  

 

Figura 2.1. Ruta cinética tradicional para la producción de Nylon-6 (6) a partir de la 

hidrogenación total de benceno (1). 

Globalmente, la capacidad total anual de producción de ciclohexano es de 

aproximadamente 1800 millones de galones; de los cuales, Estados Unidos representa 

600 millones, siendo 205 millones de galones producidos por Chevron-Phillips (Faiq et 

al., 2025). Por otra parte, dado que el equilibrio químico de la reacción de 

hidrogenación de benceno se encuentra limitado, no todo el benceno es convertido 

(Sun et al., 2014). Como consecuencia, a la salida del reactor existe una mezcla de 

ciclohexano, como producto valioso, con remanentes de benceno. Las trazas de 

benceno deben ser removidas con el objetivo de cumplir con las elevadas purezas que 

requiere el ciclohexano (Sun et al., 2014).  

 Debido a que el ciclohexano y el benceno tienen estructuras químicas similares, 

y una diferencia de temperaturas de ebullición de 0.65 °C, la mezcla ciclohexano-

benceno forma un azeótropo homogéneo a 1 atm y 80 °C con una composición del 55 

mol% de benceno (Garcia Villaluenga y Tabe-Mohammadi, 2000). A causa de la 

existencia del azeótropo, y a la necesidad de obtener ciclohexano con una 

concentración mínima ≥ 99.0 mol% y mínimas impurezas de benceno, la separación 

por destilación binaria convencional resulta imposible; por lo tanto, en años recientes 

se ha propuesto el uso de técnicas de separación por adsorción (Emparan-Legaspi et 

al., 2020; Jansen et al., 2022; González-Galán et al., 2020), LLE (Lyu et al., 2014; Zhou 
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et al., 2012; Ma et al., 2018), ED (Sun et al., 2014; Li et al., 2016; Li et al., 2018) y un 

proceso hibrido de LLE-ED (Zhang et al., 2023).  

Sin embargo, a escala industrial los procesos de LLE y ED son más utilizados 

en comparación con los procesos de adsorción; dado que, son más económicos, y 

tienen una alta capacidad de purificar grandes corrientes de flujo. Por otra parte, los 

procesos de LLE se utilizan en mezclas con un contenido de benceno entre 20-65 

mol% (Sun et al., 2014); mientras que, los procesos de ED son usados en sistemas 

con un contenido aromático entre 65-90 mol% (Sun et al., 2014). El corazón de los 

procesos de ED y LLE es la selección del solvente, siendo los líquidos iónicos (IL), 

solventes eutécticos profundos (DES) y solventes orgánicos, los más utilizados en la 

separación de la mezcla ciclohexano-benceno.  

Lyu et al. (2014), con el objetivo de crear IL como solventes para la separación 

de la mezcla ciclohexano-benceno, estudiaron su eficiencia de extracción utilizando 

COSMO-RS®; dicho software les permitió predecir los coeficientes de actividad a 

dilución infinita del benceno y el ciclohexano, encontrando al IL [C4mim][AlCl4] como el 

mejor solvente. Así mismo, simularon el proceso de LLE para separar una mezcla de 

8,310 kg/h de ciclohexano-benceno con composiciones del 86 y 14 peso%, 

respectivamente; utilizando 12,400 kg/h de [C4mim][AlCl4] como solvente. Esto les 

permitió obtener ciclohexano con una pureza del 99.65 peso%.  

Zhou et al. (2012) utilizaron COSMO-RS® para predecir el efecto de la 

estructura de los IL [Bmim][BF4], [Bmim][SCN] y [Bpy][BF4] en la extracción de la 

mezcla ciclohexano-benceno, evaluando el coeficiente de distribución del benceno y 

la selectividad del solvente, encontrando al IL [Bmim][BF4] como el mejor solvente. Así 

mismo, simularon el proceso de LLE para separar un flujo de 8,310 kg/h con una 

composición del 86 peso% de ciclohexano y 14 peso% de benceno, utilizando un flujo 

de 49,064.4 kg/h de [Bmim][BF4] como solvente; obteniendo ciclohexano con una 

pureza del 99.7 peso% y una recuperación de benceno del 98.1 %.  
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Ma et al. (2018) estudiaron mezclas de temperaturas de baja transición (LTTMs) 

a diferentes relaciones molares como solventes; encontrando a la mezcla bromuro de 

tetrabutilamonio:sulfolano con una relación molar 1:5 como el mejor solvente. En este 

caso, simularon el proceso de LLE para purificar un flujo de 8,330 kg/h de una mezcla 

ciclohexano-benceno con concentraciones del 86 y 14 peso%, respectivamente; 

utilizando un flujo de 25,550 kg/h del LTTMs como solvente. El uso de este solvente 

les permitió obtener ciclohexano con una pureza del 99.7 peso% y recuperaciones de 

ciclohexano y benceno del 93.28 y 98.25 %, respectivamente.  

Sun et al. (2014) estudiaron el impacto del furfural, sulfolano (SF), 

dimetilsulfóxido (DMSO) y N,N-dimetilformamida (DMF) en el equilibrio líquido-vapor 

(VLE) del sistema ciclohexano-benceno, proponiendo al furfural como solvente. En 

este caso, simularon los procesos de ED y destilación extractiva con pared divisoria 

(EDWC) para separar un flujo de 1000 kmol/h con composiciones de ciclohexano y 

benceno del 25 y 75 mol%, respectivamente. En ambos casos, se obtiene ciclohexano 

y benceno con purezas del 99.3 y 99.8 mol%, respectivamente; sin embargo, el 

proceso de EDWC representa un ahorro económico del 4.8 % en comparación con el 

proceso de ED. 

Li et al. (2016) utilizaron SF como solvente en la simulación de los procesos de 

ED y diferentes secuencias de destilación extractiva con integración de calor (EDHI) 

para la separación de un flujo de 100 kmol/h con composiciones equimolares de 

ciclohexano y benceno. El uso de SF en el proceso de ED les permite obtener 

ciclohexano y benceno con composiciones del 99.9 mol%, respectivamente. Mientras 

que, el proceso de EDHI que utiliza la corriente de solvente para calentar el rehervidor 

lateral e inferior, permite un ahorro energético del 53.7 % y una disminución del 53.8 

% en emisiones de CO2 en comparación con el proceso de ED.  

Li et al. (2018) simularon los procesos de ED utilizando N-metil-2-pirrolidona 

(NMP) puro y una mezcla de NMP + 10 mol% de [EMIM][BF4] como solventes, en la 

purificación de un flujo de 100 kmol/h con composiciones equimolares de ciclohexano 

y benceno. Donde, al utilizar ambos solventes, es posible obtener ciclohexano y 
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benceno con purezas del 99.9 mol%, respectivamente. Sin embargo, el uso de NMP + 

10 mol% de [EMIM][BF4] favorece a un ahorro del 5.41 % en las cargas de calor en los 

rehervidores, y una disminución del 6.56 % en el consumo energético de los 

condensadores, en comparación con el proceso de ED que utiliza NMP puro como 

solvente. 

Zhang et al. (2023) utilizaron el software COSMO-SAC para predecir las 

propiedades termodinámicas del sistema ciclohexano-benceno, y el líquido dicatiónico 

(DIL) [C5(MIM)2][NTf2]2; así como la paquetería GROMACS 2019.1 para realizar 

simulaciones de dinámica molecular (MD) y estudiar los mecanismos de extracción. 

Donde, simularon un proceso hibrido de LLE-ED utilizando [C5(MIM)2][NTf2]2 + 35 

mol% de H2O como solvente para separar un flujo de 100 kmol/h de una mezcla 

equimolar de ciclohexano y benceno, obteniendo purezas del 99.9 mol% y 99.6 mol%, 

respectivamente.  

2.1.2. n-hexano: obtención y purificación 

 Entre los solventes más utilizados en la industria petroquímica para la extracción 

de productos naturales comestibles, colorantes, aromas, fragancias o ácidos 

carboxílicos, el hexano es el más utilizado (Cravotto et al., 2022). Sin embargo, 

químicamente hablando, el término “hexano” se refiere a la familia de moléculas con 

formula molecular C6H14, entre los que se incluyen los isómeros; n-hexano, 2-

metilpentano, 3-metilpentano, 2,2-dimetilbutano y 2,3-dimetilbutano (Cravotto et al., 

2022). En este caso, la composición del hexano no está limitada a estos isómeros, y 

varía dependiendo del petróleo utilizado como materia prima, así como de la 

metodología de destilación usada en la refinería (Cravotto et al., 2022).  

En la Figura 2.2 se muestra la descripción del proceso para la obtención de n-

hexano a partir de petróleo crudo (Cravotto et al., 2022). En este caso, el petróleo es 

separado mediante destilación fraccional (1), obteniéndose nafta como producto ligero. 

Posteriormente, en una planta de hidro desulfuración se remueven los sulfuros de la 

nafta (2), produciendo nafta dulce. Utilizando destilación, la nafta dulce es separada 

en nafta ligera y pesada (3); donde, la nafta ligera es destilada para obtener mezclas 
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de hidrocarburos C5 e hidrocarburos C6 (4). Finalmente, la mezcla de hidrocarburos 

C6, contiene n-hexano con trazas de algunos isómeros y benceno, la cual debe ser 

desaromatizada (5).  

De acuerdo con estimaciones recientes, aproximadamente 2 megatoneladas 

(Mt) de hidrocarburos C6 son producidas anualmente (Cravotto et al., 2022); donde, el 

componente principal es el n-hexano, abarcando entre el 20-80 % del contenido total 

(Clough, 2014). El n-hexano es un alcano lineal, ampliamente utilizado como solvente 

en la extracción de aceite de soja, aceite de semilla de algodón, aceite de linaza y otras 

semillas oleaginosas (Clough, 2014). Así mismo, es utilizado como desnaturalizante 

del alcohol, agente de limpieza en la industria textil y en la extracción de diversos 

medios ambientales (aguas superficiales, suelos) en la determinación de índices de 

refracción en minerales (Clough, 2014). 

 

Figura 2.2. Esquema general de la descripción del proceso de obtención de n-hexano 

a partir de petróleo crudo como materia prima. 

En la década de 1980´s, se demostró que el benceno es un compuesto 

cancerígeno y mutagénico; por lo que, productos como el n-hexano deben ser des 

aromatizados con el objetivo de reducir estas impurezas. Donde, dependiendo de la 

pureza deseada del n-hexano, existen diferentes grados, siendo el más común el 

grado alimento (FGH); el cual, es utilizado como solvente en la extracción de aceites 

vegetales. De acuerdo con la Organización Mundial de la Salud (OMS), el FGH debe 

cumplir con un límite ≤ 500 ppm (Emmandi et al., 2014); mientras que la American 
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Society for Testing & Material International (ASTM International) indica un límite ≤ 1000 

ppm (Cravotto et al., 2022).  

Dado que, el n-hexano y el benceno tienen estructuras moleculares con seis 

átomos de carbono, y una diferencia de temperaturas de ebullición de 11.4 °C, la 

mezcla n-hexano/benceno a 1 atm y 68 °C forma un azeótropo homogéneo con una 

composición de benceno del 5.68 mol%. Por lo tanto, su separación por destilación 

convencional es imposible; debido a esto, se han utilizado técnicas como adsorción 

por membranas (Diestel et al., 2012; Jeong et al., 2003; Cunha et al., 2002) y LLE (Ren 

et al., 2017; Usman et al., 2021; Kareem et al., 2012; Domínguez et al., 2012) para 

remover el benceno y cumplir con las purezas del FGH. Sin embargo, el uso de 

membranas se encuentra limitado, ya que el desarrollo de estas requiere de altos 

costos de producción y mantenimiento.  

Dependiendo del contenido de aromáticos en los sistemas, los procesos de LLE 

se utilizan en mezclas con un contenido de benceno entre 20-65 mol% (Sun et al., 

2014), los procesos de ED son usados en sistemas con un contenido aromático entre 

65-90 mol% (Sun et al., 2014), y los procesos de destilación azeotrópica (AD) se 

utilizan para un contenido de benceno > 90 mol% (Sun et al., 2014). Sin embargo, hoy 

en día no se ha establecido una técnica para la separación de mezclas con un 

contenido aromático < 20 mol%; a pesar de esto, la LLE utilizando IL, DES y solventes 

orgánicos es la más utilizada.  

 Ren et al. (2017) diseñaron y utilizaron dos IL ester-funcionalizados, 

[Eamim][NTf2] y [Eamim][SCN], para el estudio del equilibrio líquido-líquido (ELL) de la 

mezcla benceno/n-hexano/IL. En este caso, emplearon la paquetería de Chem3D Ultra 

para la construcción de las geometrías iniciales de los IL, y con ayuda de simulaciones 

del tipo teoría de la densidad funcional (DFT) minimizaron la energía de los enlaces de 

los IL para el estudio de los mecanismos de ELL. Donde, determinaron que a 25 °C y 

para concentraciones de benceno < 10 mol%, la selectividad del sistema en presencia 

de [Eamim][SCN] es superior en comparación con el uso de [Eamim][NTf2]. 
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Usman et al. (2021) propusieron la variación de la concentración de etanol como 

co-solvente en presencia de DES, formando mezclas de glicelina + etanol, etalina + 

etanol y relina + etanol, como solventes híbridos; para la evaluación experimental de 

la eficiencia de extracción del benceno a través de n-hexano. En este caso, 

determinaron que a 30 °C y para concentraciones de benceno < 10 mol%, el solvente 

hibrido formado por 50 mol% glicelina + 50 mol% etanol, favorece al incremento de la 

selectividad del sistema en un 49.73 %, así como a la disminución de la viscosidad, 

esto en comparación con el uso de glicelina pura como solvente.  

Kareem et al. (2012) propusieron el uso del DES metiltrifenilfosfonio bromuro, 

como sal, y la variación de etilenglicol, como donador de puentes de hidrogeno (HBD), 

para la formación de nuevos solventes, y su aplicación en el estudio del ELL en la 

extracción de diferentes concentraciones de benceno a través de n-hexano a 

diferentes temperaturas. En este caso, determinaron que el nuevo DES con una 

relación molar sal:HBD (1:6) presenta una mayor selectividad en comparación con el 

uso de SF; mientras que, una relación molar sal:HBD (1:4) permite una mayor 

selectividad en comparación con N-formilmorfolina (NFM). 

Domínguez et al. (2012) utilizaron el IL [C3mim][NTf2] como solvente en el 

estudio experimental del ELL del sistema benceno/n-hexano/IL a 25 °C y 1 atm; donde, 

evaluaron la variación de la concentración de benceno en el sistema, así como el uso 

de SF y otros IL. En este caso, a concentraciones de benceno < 20 mol%, el SF 

presenta una selectividad superior a la del [C3mim][NTf2]; sin embargo, el 

[C3mim][NTf2] muestra un coeficiente de distribución del benceno superior al del uso 

de SF. Donde, esta característica de poseer un elevado coeficiente de distribución 

convierte al [C3mim][NTf2] en un solvente idóneo para extraer benceno de n-hexano. 

2.1.3. Tensión interfacial líquido-líquido (IFT) 

La IFT es definida como la variación en la energía libre de Gibbs por unidad de 

área interfacial entre dos fases líquido-líquido (Demond y Linder, 1993). En la Figura 

2.3 se muestra la representación de dos fases líquido-líquido inmiscibles y 

parcialmente miscibles; donde, se obtienen dos fases inmiscibles cuando las dos fases 
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son estrictamente delimitadas, una rica en soluto y otra rica en solvente (Liu et al., 

2012). Por otra parte, dos fases son parcialmente miscibles cuando existe una 

transferencia moderada de soluto en la fase rica en solvente y viceversa. Dado que, la 

IFT afecta en la transferencia de masa entre fases, juega un rol importante en el diseño 

de equipos de extracción (Demond y Linder, 1993). 

Un sistema con baja IFT se caracteriza por la presencia de pequeñas gotas en 

la fase dispersa; las cuales, pueden incrementar la retención de dicha fase, así como 

la eficiencia de transferencia de masa (Khawaja et al., 2013), lo que en ciertos casos 

puede provocar la formación indeseada de espuma (Demond y Linder, 1993). Por otra 

parte, un sistema con alta IFT indica una baja solubilidad entre las fases, formando 

sistemas heterogéneos multifásicos; como consecuencia, existen problemas 

operacionales en los procesos de extracción. Por lo tanto, un solvente adecuado debe 

propiciar a una IFT moderada para equilibrar la facilidad de dispersión y promoción de 

separación de las fases (Rodríguez et al., 2010).  

 

Figura 2.3. Representación de la región interfacial líquido-líquido en un sistema: a) 

inmiscible, y b) parcialmente miscible. 

Metodologías experimentales (Mejía et al., 2008; Jańczuk et al., 1993), 

ecuaciones de estado (Jańczuk et al., 1996; Grunert y Enders, 2014) y simulaciones 

de DPD (Mayoral y Gama Goicochea, 2013; Alasiri y Chapman, 2017) han sido 
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utilizadas en la evaluación de solventes polares y el efecto de la temperatura en la IFT 

en sistemas binarios y ternarios que contienen ciclohexano, benceno y n-hexano. 

Jańczuk et al. (1993) utilizaron etilenglicol, formamida, glicerol y agua, como solventes 

polares, en el estudio de las interacciones dipolo-dipolo con el benceno y el n-hexano. 

En este caso, las IFT a 25 °C fueron estimadas usando las técnicas experimentales de 

la gota colgante y pérdida de peso; donde, para el sistema etilenglicol/benceno existe 

una IFT < 10 mN/m, indicando miscibilidad parcial.  

Jańczuk et al. (1996) utilizaron los valores experimentales de las IFT a 25 °C de 

los sistemas solvente polar (glicerol, agua, formamida y etilenglicol) – hidrocarburo 

apolar (n-hexano y benceno), con la finalidad de relacionar gráfica y matemáticamente 

las interacciones interfaciales (𝜙) respecto de la IFT. En este caso, calcularon las 

constantes empíricas 𝛼 y 𝛽, determinando que no son valores constantes; dado que, 

dependen del tipo de interacción polar-apolar. Donde, para sistemas binarios que 

utilizan agua, glicerol y formamida, en presencia de n-hexano y benceno, presentan 

IFT > 15 mN/m, indicando la formación de sistemas inmiscibles.  

Mayoral y Gama Goicochea (2013) estudiaron el efecto de la temperatura 

respecto de la IFT para los sistemas agua/ciclohexano y agua/benceno, utilizando la 

DPD como técnica de simulación. En este caso, el efecto de la temperatura fue 

introducido a través del parámetro de interacción repulsiva DPD, siendo dependiente 

del parámetro de mezclado de Flory-Huggins; el cual, está relacionado con la 

solubilidad de los componentes individuales, en un rango de 25 °C – 70 °C. En 

comparación con resultados experimentales reportados en la literatura, el uso de la 

DPD muestra un excelente ajuste lineal en el decrecimiento de la IFT al incrementar la 

temperatura.  

Alasiri y Chapman (2017) estudiaron la dependencia de la temperatura en la IFT 

del sistema agua/n-hexano en un rango de 10 °C – 80 °C utilizando simulaciones DPD. 

En este caso, los parámetros de interacción DPD, como función de la temperatura, 

fueron estimados con el software COSMO-RS a través del parámetro de Flory-

Huggins, partiendo de los coeficientes de actividad a dilución infinita de los 
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componentes individuales. Los resultados indican un error < 4 % en comparación con 

los resultados experimentales reportados en la literatura, así como un decrecimiento 

lineal de la IFT al aumentar la temperatura.  

2.1.4. El modelo DPD  

A principios de la década de 1990, Hoogerbrugge y Koelman introdujeron la 

Dinámica de Partículas Disipativas (DPD), como una novedosa técnica de simulación 

a escala mesoscópica, para el estudio de fenómenos hidrodinámicos (Hoogerbrugge 

y Koelman, 1992; Koelman y Hoogerbrugge, 1993); posteriormente, Español y Warren 

estudiaron el teorema de fluctuación-disipación para la conexión y formulación de la 

DPD (Español y Warren, 1995). En la Figura 2.4 se observa la diferencia escalar y 

temporal entre la DPD y la dinámica molecular (MD); donde, el uso de perlas blandas, 

que interactúan con las partículas vecinas a través de potenciales suaves, permite 

estudiar sistemas complejos con un menor tiempo computacional (Goodarzi y 

Zendehboudi, 2019).  

 

Figura 2.4. Técnicas de simulación utilizadas a diferentes escalas de longitud y tiempo. 
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En las simulaciones DPD, los átomos son agrupados para formar una perla 

DPD; la cual, describe más de un átomo. Las perlas DPD interactúan entre sí a través 

de fuerzas suaves, esto a medida que las posiciones de los átomos subyacentes se 

difuminan (Groot, 2004). Como el objetivo de la DPD es describir la termodinámica y 

el movimiento en una escala de longitud mayor a la de un átomo, solo es necesario 

reproducir la compresibilidad del líquido y la solubilidad existente entre los diferentes 

componentes (Groot, 2004; Groot y Warren, 1997). Para lograr este objetivo, se tiene 

la libertad de elegir la fuerza de interacción efectiva entre partículas como una fuerza 

de repulsión suave (Groot, 2004).  

2.1.4.1. Tipos de fuerza: conservativa, disipativa y aleatoria 

En la DPD se considera un grupo de partículas que interactúan entre sí, de tal 

forma que, la Ecuación de Newton del Movimiento es resuelta para obtener las 

posiciones, 𝑟𝑖, y velocidades, 𝑣𝑖, de las partículas, utilizando pasos de tiempos finitos 

(Groot, 2004; Mayoral y Gama Goicochea, 2013); donde, la masa de todas las 

partículas, 𝑚𝑖, es igual a 1 en unidades reducidas DPD. Por otra parte, la fuerza entre 

partículas, 𝑓𝑖 = ∑ (�⃗�𝑖𝑗
𝐶 + �⃗�𝑖𝑗

𝐷 + �⃗�𝑖𝑗
𝑅)𝑗≠𝑖 , es la suma de tres fuerzas que actúan sobre los 

centros de las partículas, dentro de un cierto radio de corte, 𝑟𝑐, con valor de 1 en 

unidades DPD, conservando de esta forma los movimientos lineales y angulares, 

satisfaciendo la Tercera Ley de Newton (Mayoral y Gama Goicochea, 2013; Goodarzi 

y Zendehboudi, 2019).  

La fuerza conservativa, �⃗�𝑖𝑗
𝐶 = 𝑎𝑖𝑗𝜔𝐶 (𝑟𝑖𝑗)�̂�𝑖𝑗, es un potencial de repulsión suave 

que actúa sobre las partículas 𝑖 y 𝑗, donde �̂�𝑖𝑗 = 𝑟𝑖𝑗 |𝑟𝑖𝑗|⁄  es el vector unitario en la 

dirección  𝑟𝑖𝑗 = 𝑟𝑖 − 𝑟𝑗 (Groot y Warren, 1997; Goodarzi y Zendehboudi, 2019); y el 

parámetro de interacción DPD, 𝑎𝑖𝑗, controla la intensidad de repulsión entre dos 

partículas (Goodarzi y Zendehboudi, 2019). La fuerza disipativa, �⃗�𝑖𝑗
𝐷 = −𝜃𝜔𝐷(𝑟𝑖𝑗)(𝑣𝑖𝑗 ∙

𝑟𝑖𝑗)�̂�𝑖𝑗, representa las fuerzas friccionales, siendo una función de las posiciones y 

velocidades (Goodarzi y Zendehboudi, 2019); y la fuerza aleatoria �⃗�𝑖𝑗
𝑅 =
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𝜎𝜔𝑅(𝑟𝑖𝑗)𝜙𝑖𝑗Δ𝑡−(1 2⁄ )�̂�𝑖𝑗, es responsable de mantener estable la temperatura del sistema 

(Goodarzi y Zendehboudi, 2019). Así mismo, 𝜃 es el coeficiente de disipación, 𝜎 

controla la amplitud de la fuerza aleatoria, 𝜙 es una variable aleatoria fluctuante con 

propiedades Gaussianas, Δ𝑡 es el paso de tiempo y 𝑣𝑖𝑗 = 𝑣𝑖 − 𝑣𝑗 es el vector de 

velocidad entre las partículas 𝑖 y 𝑗 (Groot y Warren, 1997; Goodarzi y Zendehboudi, 

2019). 

Dado que, la combinación de las fuerzas disipativa y aleatoria funciona como 

un termostato, permite mantener el movimiento y la descripción adecuada de la 

hidrodinámica del sistema a grandes escalas de tiempo y longitud (Rekvig et al., 2003). 

Así mismo, 𝜔𝐶 (𝑟𝑖𝑗), 𝜔𝐷(𝑟𝑖𝑗) y 𝜔𝑅(𝑟𝑖𝑗) son funciones de peso (influencia relativa) 

dependientes de la distancia entre partículas, las cuales deben satisfacerse respecto 

del radio de corte (Goodarzi y Zendehboudi, 2019): 

𝜔𝐶(𝑟𝑖𝑗) = 𝜔𝑅(𝑟𝑖𝑗) = [𝜔𝐷(𝑟𝑖𝑗)]
1 2⁄

= {
1 − 𝑟𝑖𝑗 𝑟𝑐⁄ ,        𝑟𝑖𝑗 ≤ 𝑟𝑐

         0,                𝑟𝑖𝑗 ≥ 𝑟𝑐
  (2.1) 

De esta forma, Español y Warren demostraron que, una de las dos funciones 

de peso puede ser escogida arbitrariamente fijando la otra, satisfaciendo el teorema 

de fluctuación-disipación,  𝜔𝐷(𝑟𝑖𝑗) = [𝜔𝑅(𝑟𝑖𝑗)]
2
,     𝜎2 = 2𝜃𝑘𝐵𝑇 (Español y Warren, 

1995). De acuerdo con la información descrita, el parámetro de la fuerza conservativa, 

𝑎𝑖𝑗, envuelve todas las propiedades físicas y químicas de las partículas en el sistema 

(Goodarzi y Zendehboudi, 2019), la fuerza disipativa actúa como una fuerza de fricción 

entre las perlas DPD, teniendo un valor de 𝜃 = 4.5, y el movimiento aleatorio de las 

perlas gobierna la magnitud de las fuerzas aleatorias, donde la amplitud de la fuerza 

aleatoria tiene un valor de 𝜎 = 3 (Goodarzi y Zendehboudi, 2019).  

2.1.4.2. Posiciones y velocidades 

 En cada paso de tiempo, las posiciones, 𝑟𝑖, y velocidades, 𝑣𝑖, de las partículas 

deben actualizarse a partir de las posiciones y velocidades del tiempo anterior (Groot, 

2004), siendo ampliamente utilizado en simulaciones de MD (Vattulainen et al., 2002). 
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Sin embargo, dada la consideración de la velocidad en la estimación de las fuerzas, 

un algoritmo del tipo Euler surge como alternativa para calcular las posiciones y 

velocidades (Hoogerbrugge y Koelman, 1992; Español y Warren, 1995); donde, para 

pasos de tiempo arbitrarios, las ecuaciones de movimiento se integran en un corto 

intervalo de tiempo (Groot y Warren, 1997), tal y como se muestra en las Ecuaciones 

2.2 – 2.4.  

 𝑟𝑖(𝑡 + ∆𝑡) = 𝑟𝑖(𝑡) + ∆𝑡𝑣𝑖(𝑡)   (2.2) 

𝑣𝑖(𝑡 + ∆𝑡) = 𝑣𝑖(𝑡) + ∆𝑡𝑓𝑖(𝑡) (2.3) 

𝑓𝑖(𝑡 + ∆𝑡) = 𝑓𝑖(𝑟(𝑡 + ∆𝑡), 𝑣(𝑡 + ∆𝑡)) (2.4) 

Por otra parte, a pesar del uso del algoritmo de Euler, el control de la 

temperatura no es preciso (Groot, 2004). Dado que, un algoritmo de segundo orden 

integra las posiciones desde 𝑡 hasta 𝑡 + ∆𝑡 utilizando las velocidades y aceleraciones 

conocidas en 𝑡 (Groot, 2004), para actualizar las velocidades es necesario conocer las 

aceleraciones en los tiempos 𝑡 y 𝑡 + ∆𝑡, respectivamente (Groot, 2004). En 

simulaciones de MD esto es fácil, ya que las fuerzas en el tiempo 𝑡 + ∆𝑡 se conocen al 

calcular las nuevas posiciones de las partículas (Groot, 2004). Sin embargo, en DPD 

es necesario conocer la velocidad en el próximo paso de tiempo para poder calcular la 

fuerza necesaria para actualizar las velocidades (Groot, 2004).  

 Como una alternativa al uso del algoritmo de Euler, los sistemas DPD se 

describen utilizando una versión modificada del algoritmo de velocidad de Verlet (Groot 

y Warren, 1997), descrito en las Ecuaciones 2.5 – 2.8. Donde, �̃�𝑖 es la predicción de la 

nueva velocidad y 𝜆 es una constante que incluye el efecto de la temperatura (Goodarzi 

y Zendehboudi, 2019).  

𝑟𝑖(𝑡 + Δ𝑡) = 𝑟𝑖(𝑡) + Δ𝑡𝑣𝑖(𝑡) +
1

2
(Δ𝑡)2𝑓𝑖(𝑡) (2.5) 

𝑣𝑖(𝑡 + Δ𝑡) = 𝑣𝑖(𝑡) +
1

2
Δ𝑡 (𝑓𝑖(𝑡) + 𝑓𝑖(𝑡 + Δ𝑡)) (2.6) 
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𝑓𝑖(𝑡 + Δ𝑡) = 𝑓𝑖(𝑟𝑖(𝑡 + Δ𝑡), �̃�𝑖(𝑡 + Δ𝑡)) (2.7) 

�̃�𝑖(𝑡 + Δ𝑡) = 𝑣𝑖(𝑡) + 𝜆Δ𝑡𝑓𝑖(𝑡) (2.8) 

De acuerdo con la versión modificada del algoritmo de velocidad de Verlet, la 

masa de las partículas es igual a 1, permitiendo que la fuerza que actúa sobre una 

partícula sea igual a su aceleración, actualizándose una vez por iteración después del 

segundo paso (Groot, 2004), por lo que no existe aumento en el costo computacional 

(Groot y Warren, 1997). En este caso, la velocidad es estimada por un método 

predictor en el próximo paso de tiempo, desarrollado en el segundo paso del algoritmo 

(Groot y Warren, 1997). Mientras que, la velocidad es corregida en el último paso 

(Groot y Warren, 1997). Si no existiera una fuerza aleatoria o disipativa, un valor de λ 

= 0.5 representa una igualdad en el algoritmo de velocidad de Verlet (Groot, 2004; 

Groot y Warren, 1997).  

2.1.4.3. Parametrización 

 La DPD es una técnica de simulación mesoscópica de grano grueso, basada en 

la voluminosidad de los granos (Goodarzi y Zendehboudi, 2019). Dado que, el agua es 

un compuesto importante, es utilizado para definir las escalas de longitud y tiempo en 

las simulaciones DPD. El número de moléculas de agua dentro de una perla DPD (𝑁𝑚), 

determina el tamaño de la perla; por lo tanto, 𝑁𝑚 se refiere al grado de grano grueso 

(Goodarzi y Zendehboudi, 2019). A temperatura ambiente, el volumen de una molécula 

de agua, 𝑣𝑎𝑔𝑢𝑎 , es de 30 Å3, y un cubo de volumen 𝑟𝑐
3 se representa como 𝑟𝑐

3 =

𝜌𝑁𝑚𝑣𝑎𝑔𝑢𝑎; donde, 𝜌 es el número de perlas DPD por 𝑟𝑐
3. Donde, el diámetro de una 

perla DPD (generalmente en angstroms, Å) se determina con la Ecuación 2.9 

(Goodarzi y Zendehboudi, 2019).  

𝑟𝑐 = (𝜌𝑁𝑚𝑣𝑎𝑔𝑢𝑎)
1 3⁄

= 3.107(𝜌𝑁𝑚)1 3⁄  (2.9) 

Para establecer la escala de tiempo, 𝜏, se debe igualar el coeficiente de difusión 

del agua a largo plazo (Groot, 2004); en este caso, el coeficiente de autodifusión de 

una perla DPD de agua (𝐷𝑤 = 0.1707(14) 𝑟𝑐
2 𝜏⁄ ) no es el mismo que el coeficiente 



20 

 

experimental de difusión del agua (𝐷𝑎𝑔𝑢𝑎 = (2.43 ± 0.01)x10−5 cm2 s⁄ ); ya que, la perla 

DPD representa un grado de refinamiento 𝑁𝑚 (Groot, 2004). La escala de tiempo 

(generalmente obtenida en picosegundos, ps) se expresa en la Ecuación 2.10; en la 

cual, se asume implícitamente que el parámetro de repulsión entre perlas DPD del 

mismo tipo y la densidad de la perla DPD tienen valores de 𝑎𝑖𝑖 = 78 y 𝜌 = 3, 

respectivamente (Groot, 2004).  

𝜏 =
𝑁𝑚𝐷𝑤𝑟𝑐

2

𝐷𝑎𝑔𝑢𝑎
= 14.1 ± 0.1(𝑁𝑚)5 3⁄  (2.10) 

Por otra parte, dada la expresión de la fuerza conservativa, el parámetro 𝑎𝑖𝑗 es 

uno de los más importantes; donde, si la termodinámica del líquido es descrita 

correctamente por las interacciones suaves de las esferas, las fluctuaciones en el 

líquido también lo harán correctamente (Groot y Warren, 1997). Este parámetro está 

influenciado por la compresibilidad adimensional inversa del sistema, 𝜅−1, 

representado en la Ecuación 2.11; donde, 𝜅𝑇 = 1 𝜌⁄ (𝜕𝜌 𝜕𝑝⁄ )𝑇 es la compresibilidad 

isotérmica convencional, 𝑝 es la presión, 𝜌 es la densidad de perlas DPD en el sistema, 

𝑘𝐵 es la constante de Boltzmann y 𝑇 es la temperatura (Goodarzi y Zendehboudi, 

2019). 

𝜅−1 =
1

𝜌𝑘𝐵𝑇𝜅𝑇
=

1

𝑘𝐵𝑇
(

𝜕𝑝

𝜕𝜌
)

𝑇

 (2.11) 

Considerando la Ecuación 2.11, para un sistema que contiene agua a 

temperatura ambiente, la compresibilidad adimensional inversa tiene un valor de 𝜅−1 =

16 (Goodarzi y Zendehboudi, 2019). Para una correcta correspondencia en la 

Ecuación 2.11, es necesario establecer una ecuación de estado; la cual, permita 

obtener la presión en función de la densidad para diversos parámetros de repulsión 

(Goodarzi y Zendehboudi, 2019). La presión puede ser obtenida a través de las 

posiciones y fuerzas utilizando el teorema Virial (Rezaei y Modarress, 2015), 

expresado en las Ecuaciones 2.12 y 2.13; donde, 𝑓𝑖 y �⃗�𝑖𝑗
𝐶 son la fuerza total y 

conservativa, 𝑉 es el volumen total y 𝑔(𝑟) es la función de distribución radial.   
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𝑝 = 𝜌𝑘𝐵𝑇 +
1

3𝑉
〈∑ ∑ (𝑟𝑖 − 𝑟𝑗) ∙ 𝑓𝑖

𝑁

𝑗=𝑖+1

𝑁−1

𝑖

〉 

   = 𝜌𝑘𝐵𝑇 +
1

3𝑉
〈∑ ∑ (𝑟𝑖 − 𝑟𝑗) ∙ �⃗�𝑖𝑗

𝐶

𝑁

𝑗=𝑖+1

𝑁−1

𝑖

〉 

(2.12) 

𝑝 = 𝜌𝑘𝐵𝑇 +
2𝜋

3
𝜌2 ∫ 𝑟𝑓(𝑟)𝑔(𝑟)𝑑𝑟 (2.13) 

De acuerdo con las Ecuaciones 2.12 y 2.13, el primer término es la contribución 

cinética de la presión, y el segundo termino es el potencial de contribución (Rezaei y 

Modarress, 2015). Debido a las condiciones de contorno periódicas, la suma se aplica 

en todos los pares de imágenes mínimos (Rezaei y Modarress, 2015). En este caso, 

solo se mantiene la parte correspondiente a la fuerza conservativa, ya que todas las 

demás contribuciones son cero o próximas a cero (Rezaei y Modarres, 2015). Por lo 

tanto, se puede determinar la presión con la siguiente expresión: 

𝑝 = 𝜌𝑘𝐵𝑇 + 𝛼𝑎𝜌2 , donde 𝛼 = 0.101 ± 0.001 (2.14) 

El uso de la Ecuación 2.14 implica que la Ecuación 2.11, utilizada para 

determinar la compresibilidad adimensional inversa, adopte la forma 𝜅−1 = 1 +

2𝛼𝑎 𝜌 𝑘𝐵𝑇⁄  (Groot y Warren, 1997). Donde, al combinar esta expresión y tomar el valor 

de 𝜅−1 = 16 del agua y una densidad DPD de 𝜌 = 3, el parámetro de repulsión DPD 

para partículas del mismo tipo toma un valor de 𝑎𝑖𝑖 = 75 𝑘𝐵𝑇 𝜌⁄  (Groot y Warren, 1997; 

Rezaei y Modarress, 2015). De la misma manera, cuando se escoge un grado de grano 

grueso de 𝑁𝑚 = 3, 𝑎𝑖𝑖 ≈ 78.3 𝑘𝐵𝑇 𝜌⁄  (Groot, 2004; Rezaei y Modarress, 2015). 

 Como se ha descrito, el objetivo de la DPD es simular interfases líquido-líquido 

y sólido-líquido. Dado que, el parámetro 𝑎𝑖𝑗 determina las fuerzas de repulsión entre 

las perlas DPD 𝑖 y 𝑗, la solubilidad de los componentes particulares juega un papel 

importante. Donde, la solubilidad química de polímeros es usualmente representada 

por el parámetro de Flory-Huggins, 𝜒 (Groot, 2004). De acuerdo con la teoría de Flory-

Huggins, la energía interna es descrita como una perturbación de la mezcla ideal; 
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como consecuencia, solo se considera el exceso sobre los componentes puros (Groot 

y Warren, 1997). Dicho de otra forma, el parámetro 𝜒 representa el exceso de energía 

libre de mezclado (Groot, 2004).  

Considerando una celda unitaria con un polímero 𝑖 y un solvente 𝑗, donde una 

fracción del polímero 𝑖, 𝜑𝑖, ocupa la celda 𝑁𝑖, y una fracción del solvente 𝑗, 𝜑𝑗, ocupa 

la celda la celda 𝑁𝑗, se forma una celda unitaria completamente rellena (Groot, 2004). 

La energía libre por celda es descrita en la Ecuación 2.15; donde, la condición implícita 

es que la celda rellena debe satisfacer a 𝜑𝑖 + 𝜑𝑗 = 1 (Groot y Warren, 1997). Bajo esta 

condición, 𝜑𝑗 = 1 − 𝜑𝑖, siendo 𝜑𝑖 el único grado de libertad del sistema (Groot y 

Warren, 1997).  

𝐹

𝑘𝐵𝑇
=

𝜑𝑖

𝑁𝑖
ln 𝜑𝑖 +

𝜑𝑗

𝑁𝑗
ln 𝜑𝑗 + 𝜒𝜑𝑖𝜑𝑗 (2.15) 

Cuando los componentes 𝑖 y 𝑗 no provocan contacto, 𝜒 es positivo; mientras 

que, cuando 𝑖 y 𝑗 se favorecen mutuamente sobre los contactos entre 𝑖𝑖 y 𝑗𝑗, 𝜒 es 

negativo (Groot y Warren, 1997). Así mismo, el parámetro 𝜒 se relaciona linealmente 

con el exceso de repulsión de 𝑖𝑗 sobre la repulsión 𝑗𝑗 (Groot, 2004). Por ende, cuando 

𝜑𝑖 en la fase rica en 𝑗 se mide para dos líquidos, cada uno con una longitud de 

moléculas 𝑁, el parámetro 𝜒 puede ser obtenido al sustituir la fracción de volumen 

simulada dentro de la expresión del campo-medio por el binodal (Groot, 2004): 

𝜒𝑁 =
ln (

𝜑𝑗
𝜑𝑖

⁄ )

1 − 2𝜑𝑖
 (2.16) 

Dado que, el sistema es incompresible al tener agua como solvente, y que el 

exceso de presión es cuadrático en la densidad, el modelo de esfera blanda es muy 

cercano al modelo de Flory-Huggins (Groot, 2004). La densidad de la energía libre 

correspondiente a la presión de un sistema de dos componentes se obtiene con la 

Ecuación 2.17.  
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𝑓𝑉

𝑘𝐵𝑇
=

𝜌𝑖

𝑁𝑖
ln 𝜌𝑖 +

𝜌𝑗

𝑁𝑗
ln 𝜌𝑗 −

𝜌𝑖

𝑁𝑖
−

𝜌𝑗

𝑁𝑗
+

𝛼(𝑎𝑖𝑖𝜌𝑖
2 + 2𝑎𝑖𝑗𝜌𝑖 𝜌𝑗 + 𝑎𝑗𝑗𝜌𝑗

2)

𝑘𝐵𝑇
 (2.17) 

Si se asume que, los parámetros de repulsión de partículas del mismo tipo son iguales, 

𝑎𝑖𝑖 = 𝑎𝑗𝑗, 𝜌𝑖 + 𝜌𝑗 es aproximadamente constante, y se establece que 𝑥 = 𝜌𝑖 (𝜌𝑖 + 𝜌𝑗)⁄ , 

la Ecuación 2.18 permite realizar un mapeo para la estimación del parámetro de Flory-

Huggins (Groot y Warren, 1997).  

𝜒 =
2𝛼(𝑎𝑖𝑗 − 𝑎𝑖𝑖)(𝜌𝑖 + 𝜌𝑗)

𝑘𝐵𝑇
 (2.18) 

De acuerdo con la Ecuación 2.18, se ha determinado que, para 𝜒 > 3 existe una 

excelente relación lineal entre 𝜒 y Δ𝑎 = 𝑎𝑖𝑗 − 𝑎𝑖𝑖 . Donde, para 𝜌 = 3 se tiene un 

parámetro de 𝜒 = (0.286 ± 0.002)∆𝑎 (Groot y Warren, 1997); mientras que, para 𝑁𝑚 =

3, el parámetro toma un valor de 𝜒 = (0.231 ± 0.001)∆𝑎 (Groot, 2004). Considerando 

que, para un 𝑁𝑚 = 3 el parámetro de repulsión es 𝑎𝑖𝑖 ≈ 78.3 𝑘𝐵𝑇 𝜌⁄ ; por ende, el 

parámetro de la fuerza conservativa DPD para partículas de diferente tipo toma la 

forma 𝑎𝑖𝑗 = 78.3 𝑘𝐵𝑇 𝜌⁄ + 𝜒 0.231⁄ .  

2.1.5. Procesos de separación 

La primera columna de destilación fue diseñada en el siglo XIX (Brito et al., 

2016); a pesar de esto, hoy en día es la técnica más utilizada, ocupando el 90 % de 

los procesos de purificación industriales (Brito et al., 2016; Brouwer y Schuur, 2020). 

La destilación es una metodología de vaporización parcial, basada en la diferencia de 

volatilidades entre los diferentes componentes de una mezcla, coexistiendo sus 

respectivas fases en el equilibrio líquido-vapor (VLE). La fase vapor, tiene una 

composición rica en el componente clave ligero, con menor temperatura de ebullición; 

y la fase líquida, cuenta con el componente clave pesado, con mayor temperatura de 

ebullición.  

Aproximadamente, el 50 % de los costos totales de una planta química, se debe 

a los procesos de destilación (Kiss et al., 2016). En Estados Unidos, esto representa 

alrededor del 3 % del consumo energético total (Brito et al., 2016), correspondiente a 
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2.87x1018 J por año (Brito et al., 2016), consecuencia del uso de calor como medio de 

separación (Blahušiak et al., 2016). Aunque la destilación es efectiva en muchas 

aplicaciones, también puede resultar costosa en términos de operación e inversión; 

esto sucede cuando se requiere separar mezclas con bajas volatilidades o que forman 

azeótropos. Ante esta problemática, han surgido metodologías como la ED y la LLE.  

El agente de separación másico, también llamado solvente, es el corazón de los 

procesos de ED y LLE (Momoh, 1991); el cual, juega un papel importante en la 

efectividad de separación. Para esto, el solvente debe cumplir con los siguientes 

criterios generales: no debe ser tóxico ni corrosivo (Lei y Chen, 2003), no debe 

reaccionar ni formar azeótropos adicionales con ningún componente del sistema (Chen 

et al., 2005), debe tener una elevada temperatura de ebullición (Cruz-Valdez et al., 

2022), estar disponible en el mercado, ser biodegradable (Cruz-Valdez et al., 2022), 

económico y no volátil (Cruz-Valdez et al., 2022). Por estas razones, la selección de 

solventes es desafiante.  

2.1.5.1. Destilación extractiva (ED) 

 La ED es una técnica de vaporización parcial en presencia de un solvente, 𝑆; el 

cual, tiene como objetivo modificar el coeficiente de actividad del componente clave 

ligero, 𝐴, respecto del componente clave pesado, 𝐵, aumentando la volatilidad relativa 

de 𝐴 (Cruz Valdez et al., 2021). En los procesos de ED, 𝑆 debe tener altas temperaturas 

de ebullición y bajas volatilidades respecto de los componentes 𝐴 y 𝐵 (Momoh, 1991); 

ya que, esto le permite al 𝑆 a permanecer en fase líquida en la columna de destilación 

primaria (Momoh, 1991). Como resultado, la volatilidad relativa y la selectividad se 

convierten en parámetros específicos en la selección de solventes (Momoh, 1991).  

La volatilidad relativa, 𝛼𝐴𝐵 , expresada en la Ecuación 2.19, donde 𝑦 y 𝑥 son las 

fracciones molares de vapor y líquido, respectivamente, 𝛾 es el coeficiente de actividad 

y 𝑃0 es la presión de vapor de cada componente puro (Lei y Chen, 2003); indica que, 

para un valor de 𝛼𝐴𝐵 > 1, el componente 𝐴 es más fácil de separar respecto de 𝐵.  
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𝛼𝐴𝐵 =
𝑦𝐴 𝑥𝐴⁄

𝑦𝐵 𝑥𝐵⁄
=

𝛾𝐴𝑃𝐴
0

𝛾𝐵𝑃𝐵
0 (2.19) 

De acuerdo con la Ecuación 2.19, las presiones de vapor son propiedades puras 

de cada componente (Brouwer y Schuur, 2020), siendo la relación 𝑃𝐴
0 𝑃𝐵

0⁄  constante 

ante pequeños cambios de temperatura (Lei y Chen, 2003). Mientras que, los 

coeficientes de actividad dependen de la composición de la mezcla (Brouwer y Schuur, 

2020); por lo tanto, la única manera en que puede afectarse la relación 𝛾𝐴 𝛾𝐵⁄  es 

adicionando altas concentraciones de 𝑆 (Lei y Chen, 2003). Como consecuencia, al 

adicionar al 𝑆 en la columna primaria, 𝐴 es obtenido como producto de destilado y, una 

mezcla de 𝐵 + 𝑆 como producto de fondo. En la Figura 2.5 se muestra una 

comparación de diferentes volatilidades relativas en diagramas de VLE; donde, para 

valores de 𝛼𝐴𝐵 = azeótropo, 𝛼𝐴𝐵 ≈ 1 y 𝛼𝐴𝐵 < 1, la separación de 𝐴 es complicada.  

 

Figura 2.5. Comparación de diferentes volatilidades relativas en el equilibrio líquido-

vapor (VLE). 
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Por otra parte, la selectividad, 𝑆𝐴𝐵, expresada en la Ecuación 2.20, es definida 

como la relación de los coeficientes de actividad de los componentes 𝐴 y 𝐵, en 

presencia de 𝑆 (Lei y Chen, 2003). Al igual que en la volatilidad relativa, la 𝑆𝐴𝐵 > 1. 

Dado que, 𝑆 permanece en fase líquida y, tiene una mayor polaridad que los 

compuestos 𝐴 y 𝐵, es más afín con el componente menos volátil, 𝐵, teniendo una 

mayor miscibilidad con él (Cruz-Valdez et al., 2022; Cruz Valdez et al., 2021). Sin 

embargo, la concentración de soluto, 𝐵, en 𝑆 debe asegurarse; dado que, si es 

excedida, se pueden formar dos fases líquidas en los platos, provocando inestabilidad 

en la columna.  

𝑆𝐴𝐵 = (
𝛾𝐴

𝛾𝐵
)

𝑠

 (2.20) 

Cuando los solventes son ordenados de acuerdo con su selectividad, el solvente 

con la mayor selectividad es considerado como el mejor para llevar a cabo la 

separación (Momoh, 1991); por lo tanto, una elevada selectividad provoca una alta 

volatilidad relativa (Momoh, 1991). En términos económicos, esto indica que, el 

solvente con la mayor selectividad (o volatilidad relativa) minimizará el Costo Total 

Anual (TAC) del proceso de ED (Momoh, 1991; Lei y Chen, 2003). Esto se debe a que, 

al disminuir el consumo energético en los condensadores y rehervidores y, reducir las 

dimensiones de las columnas de destilación; los costos de operación e inversión 

decrecen (Cruz-Valdez et al., 2022; Cruz Valdez et al., 2021).  

La Figura 2.6 muestra el diagrama de un proceso convencional de ED. En la 

primera columna, conocida como columna de destilación extractiva (EDC), el solvente, 

𝑆, extrae a uno de los dos componentes a separar de la mezcla problema, 𝐴 + 𝐵. El 

flujo de alimentación de 𝑆, es una variable importante. Ya que, a mayor concentración 

de 𝑆, la selectividad y volatilidad relativa de 𝐴 aumenta (Momoh, 1991), permitiendo 

una fácil separación de 𝐴 respecto de 𝐵 (Momoh, 1991); favoreciendo a la disminución 

del número de etapas en la EDC (Momoh, 1991). Sin embargo, a mayores caudales 

de 𝑆 los costos de recuperación de 𝑆 aumentan (Momoh, 1991).  
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En la EDC se alimentan los flujos de la mezcla 𝐴 + 𝐵, y 𝑆. El plato de 

alimentación es distinto para cada uno de los flujos. La etapa de alimentación de 𝑆 

debe estar localizada algunos platos por debajo del condensador. Esto se debe a la 

necesidad de reducir la concentración de 𝑆 en el flujo de vapor ascendente del 

componente 𝐴 (Momoh, 1991), permitiendo que se encuentre en fase líquida a lo largo 

de toda la columna (Cruz Valdez et al., 2021). De acuerdo con la Figura 2.6, la corriente 

de destilado de la EDC está conformada en su gran mayoría por el componente 𝐴 y 

mínimas impurezas de 𝐵 y 𝑆; mientras que, la corriente de fondo es una mezcla de 

𝐵 + 𝑆.  

En la segunda columna de destilación, también conocida como columna de 

recuperación (RC), se lleva a cabo la separación de la mezcla 𝑆 + 𝐵, proveniente del 

fondo de la EDC. Dado que, 𝑆 tiene un punto de ebullición superior a 𝐵, la volatilidad 

relativa de 𝐵 respecto de 𝑆 es > 1 (Cruz-Valdez et al., 2022), obteniéndose 𝐵 y 𝑆 como 

productos de destilado y fondo, respectivamente. Como la RC es más sencilla de 

diseñar, suele tener pocas etapas, y menores relaciones de reflujo (Cruz Valdez et al., 

2021), en comparación con la EDC. Además, al ser elevada la recuperación de 

solvente, la reposición de 𝑆 es mínima en su recirculación a la EDC, beneficiando a la 

economía global del proceso. 

Por otra parte, debido a las elevadas temperaturas de ebullición de los 

solventes, operar la RC a 1 atm resulta en un aumento sustancial en la carga de calor 

en el rehervidor (Cruz Valdez et al., 2024). Debido a esto, la RC puede operar a 

presiones < 1 atm con el objetivo de minimizar el consumo energético y económico del 

proceso (Cruz Valdez et al., 2024). Así mismo, se ha demostrado que presiones de 

operación por debajo de 1 atm favorecen al incremento de la volatilidad de la mezcla 

𝐵 + 𝑆 (Cruz Valdez et al., 2025). Por otra parte, operar a presiones de vacío favorece 

a que la temperatura de operación de los rehervidores disminuya, ayudando a la 

descomposición térmica de los solventes (Qin et al., 2013). Sin embargo, presiones de 

operación < 0.2 atm tienen un impacto en el proceso; dado que, debe utilizarse 

refrigerante y no agua de enfriamiento en el condensador (Cruz Valdez et al., 2025). 
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Figura 2.6. Esquema de un proceso convencional de destilación extractiva (ED). 

2.1.5.2. Extracción líquido-líquido (LLE) 

La LLE, también conocida como extracción por solvente (Zhang y Hu, 2013), es 

una técnica de purificación basada en la distribución de los componentes entre dos 

fases líquidas (Pfenning et al., 2025); siendo dependiente de la transferencia de masa 

del componente que se desea extraer desde una fase líquida a otra (Pfenning et al., 

2025). Dado que, las fases crean áreas definidas, que solo pueden mezclarse unas a 

otras de forma limitada debido a sus propiedades (Pfenning et al., 2025), los procesos 

de LLE están basados en la solubilidad del soluto, o componente clave pesado, 𝐵, en 

el solvente, 𝑆 (Zhang y Hu, 2013). Así mismo, 𝑆 debe ser inmiscible o parcialmente 

miscible con el componente clave ligero, 𝐴 (Zhang y Hu, 2013). 

En procesos de LLE, la selectividad, 𝑆𝐵𝐴, expresada en la Ecuación 2.21, 

describe la habilidad de 𝑆 por separar al soluto 𝐵 de 𝐴 (Zhang y Hu, 2013). Por lo tanto, 

una alta selectividad por 𝐵 y una baja selectividad por 𝐴, facilita la separación (Zhang 

y Hu, 2013). Por otra parte, el coeficiente de distribución, 𝐾, expresado en la Ecuación 
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2.22, describe la distribución de 𝐵 en las dos fases líquidas; donde, valores de 𝐾 > 1 

indican que, se requiere de menores flujos de 𝑆 para poder extraer a 𝐵 de 𝐴 (Zhang y 

Hu, 2013). De acuerdo con las Ecuaciones 2.21 y 2.22, 𝑥 representa las fracciones 

molares líquidas y, los superíndices 𝐼 y 𝐼𝐼 se refieren al extracto (fase rica en 𝑆) y al 

refinado (fase rica en 𝐴), respectivamente.  

𝑆𝐵𝐴 =
𝑥𝐵

𝐼 𝑥𝐵
𝐼𝐼⁄

𝑥𝐴
𝐼 𝑥𝐴

𝐼𝐼⁄
 (2.21) 

𝐾 =
𝑥𝐵

𝐼

𝑥𝐵
𝐼𝐼 (2.22) 

La Figura 2.7 muestra el diagrama de un proceso convencional de LLE. A 

diferencia de una EDC, la columna de extracción líquida (LEC) carece de vaporización 

parcial (Pfenning et al., 2025); sin embargo, necesita de mayores flujos de 𝑆. Por otra 

parte, en la LEC los flujos de alimentación de 𝑆, y la mezcla problema, 𝐴 + 𝐵, son 

alimentados en la primera y última etapa, respectivamente. Dado que, una 

alimentación a contracorriente permite que exista una transferencia de masa de 𝐵 a 𝑆, 

y debido a la inmiscibilidad de 𝐴 en 𝑆, una mezcla de 𝐵 + 𝑆 se obtiene en la fase de 

extracto; mientras que, en la fase de refinado se obtiene al componente 𝐴 con mínimas 

trazas de contaminantes.  

Al igual que en un proceso de ED, se dispone de una columna de recuperación 

(RC) en la que se lleva a cabo la destilación del flujo de extracto, 𝑆 + 𝐵, proveniente 

de la LEC. Dado que, 𝑆 tiene un punto de ebullición superior a 𝐵, la volatilidad relativa 

de 𝐵 respecto de 𝑆 es > 1 (Cruz-Valdez et al., 2022); por lo tanto, se obtienen 𝐵 y 𝑆 

como productos de destilado y fondo, respectivamente. Sin embargo, como se dispone 

de grandes flujos de 𝑆, y el flujo de extracto presenta bajas temperaturas, la RC 

necesita una mayor relación de reflujo, provocando un mayor consumo energético en 

el rehervidor y más etapas de separación; esto en comparación con la RC utilizada en 

procesos de ED. Adicionalmente, dicha columna también puede operar a presiones < 

1 atm, al igual que en procesos de ED. 
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Figura 2.7. Esquema de un proceso convencional de extracción líquido-líquido (LLE). 

Por otra parte, con el objetivo de representar el equilibrio líquido-líquido (ELL) 

de los sistemas ternarios en procesos de LLE, el diseño de diagramas de fases 

triangulares es importante (Zhang y Hu, 2013). Cada posible composición de la mezcla 

ternaria corresponde a un punto en el diagrama (Pfenning et al., 2025); donde, cada 

esquina muestra las composiciones puras de los componentes (Pfenning et al., 2025); 

en este caso, el solvente, el componente clave ligero y el soluto están representados 

por 𝑆, 𝐴 y 𝐵, respectivamente. Por ende, el lado opuesto a cada esquina indica que la 

composición de este compuesto es cero (Pfenning et al., 2025) y, los lados del triángulo 

representan sistemas de dos componentes (Pfenning et al., 2025).  

En la Figura 2.8, se muestra un diagrama ternario del ELL; donde, los 

componentes 𝑆 y 𝐴 son parcialmente miscibles entre sí (Zhang y Hu, 2013) y, el soluto 

𝐵 es miscible en 𝑆 o 𝐴 (Zhang y Hu, 2013). La curva marcada en color rojo, llamada 

curva binodal (Zhang y Hu, 2013), muestra la miscibilidad de 𝑆 y 𝐴 (Zhang y Hu, 2013). 

Por lo tanto, la parte superior de la curva binodal representa la región monofásica 
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(Zhang y Hu, 2013). Mientras que, el espacio inferior de la curva binodal representa la 

región bifásica (Pfenning et al., 2025). Solo los sistemas ternarios que muestran 

espacios de miscibilidad son potenciales en procesos de LLE (Pfenning et al., 2025). 

Las líneas negras punteadas, que conectan los puntos de equilibrio de la curva binodal, 

se llaman líneas de reparto (Pfenning et al., 2025). De acuerdo con la Figura 2.8, 

dependiendo de la ubicación de la curva binodal respecto de las líneas de reparto, los 

sistemas son catalogados como abiertos o cerrados. En un sistema cerrado la curva 

binodal se encuentra cercana a la línea 𝑆𝐴 (Zhang y Hu, 2013), caso contrario con los 

sistemas abiertos. 

 

Figura 2.8. Representación de la curva binodal (color rojo) y las líneas de reparto 

(negras punteadas) en un diagrama triangular del equilibrio líquido-líquido (ELL). 

En la Figura 2.9 se muestran diferentes tipos de diagramas del ELL. La Figura 

2.9(a) es un sistema abierto; dado que, 𝑆 no es completamente miscible en todo el 

rango de 𝐴 y 𝐵 (Zhang y Hu, 2013). Por lo tanto, la capacidad del solvente en el sistema 

no es buena (Pfenning et al., 2025); ya que, el coeficiente de distribución de la mezcla 
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𝐵𝐴 es bajo, mientras que la selectividad de 𝐵 respecto de 𝐴 es elevada (Zhang y Hu, 

2013). La Figura 2.9(b) representa un sistema cerrado; ya que, 𝐵 es completamente 

miscible en 𝑆 y 𝐴 (Pfenning et al., 2025). Este diagrama es frecuente en sistemas 

donde 𝐵 y 𝐴 se encuentran en concentraciones similares (Pfenning et al., 2025); como 

consecuencia, si la concentración de 𝐵 es elevada en la mezcla 𝑆𝐴, el sistema forma 

una sola fase y la extracción es imposible (Zhang y Hu, 2013; Pfenning et al., 2025). 

Por último, la Figura 2.9(c) muestra un sistema cerrado; dado que, 𝐵 tiene un hueco 

de miscibilidad con 𝐴 (Pfenning et al., 2025), su concentración en la fase rica en 𝑆, 

extracto, es superior que en la alimentación (Pfenning et al., 2025). En todos los casos, 

la curva roja representa la curva binodal y, las líneas negras punteadas son las líneas 

de reparto. 

 

Figura 2.9. Diferentes tipos de diagramas triangulares en el ELL cuando: a) S no es 

completamente miscible en todo el rango de A y B, b) B es completamente miscible en 

S y A, y c) B no es completamente miscible con A. 
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2.2. Justificación  

El crecimiento acelerado de la población ha provocado un aumento en la 

demanda de los productos de uso cotidiano; como son los textiles y los alimentos. En 

el caso de los textiles, el Nylon-6 y el Nylon-66, son fabricados partiendo del 

ciclohexano como materia prima; el cual, es producido mediante la hidrogenación total 

de benceno. Mientras que, en el área alimenticia, diversos aceites esenciales son 

extraídos utilizando n-hexano como solvente; el cual, se obtiene a partir de la nafta del 

petróleo crudo. En ambos casos, el n-hexano y el ciclohexano presentan altas 

concentraciones de benceno como impurezas. 

Debido a que, el benceno es un compuesto cancerígeno y mutagénico, el 

ciclohexano y el n-hexano deben ser des aromatizados con el objetivo de reducir estas 

impurezas. Sin embargo, los sistemas ciclohexano/benceno y n-hexano/benceno 

forman azeótropos homogéneos; dado que, tienen seis átomos de carbono en sus 

estructuras químicas, y temperaturas de ebullición cercanas. Por lo tanto, su 

separación por destilación convencional es imposible. Como consecuencia, para 

facilitar su separación se han diseñado procesos de LLE y ED; ambas técnicas, utilizan 

solventes como agentes de separación másicos.  

La selección de solventes es desafiante; dado que, deben ser económicos, 

biodegradables, tener baja toxicidad y poseer una alta capacidad de extraer al benceno 

del n-hexano y del ciclohexano, respectivamente; por ende, resulta complicada y 

costosa la puesta en marcha de pruebas piloto de procesos de ED y LLE. Mientras 

que, en el desarrollo de simulaciones a escalas atomísticas y macroscópicas que, 

permiten conocer los mecanismos y los procesos de extracción, se encuentra la 

dificultad de no disponer con los solventes adecuados en la base de datos y/o 

seleccionar incorrectamente el modelo termodinámico.  

Debido a las dificultades mencionadas, la DPD como técnica de simulación 

mesoscópica, permite comprender la tensión interfacial en sistemas formados por 

solvente/ciclohexano, solvente/n-hexano y solvente/benceno. Dado que, la tensión 

interfacial es una propiedad dependiente de la temperatura, e involucra la transferencia 
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de masa entre soluto y solvente en la interfaz líquido-líquido, permite formar sistemas 

inmiscibles o parcialmente miscibles. Donde, un solvente adecuado debe propiciar a 

una tensión interfacial moderada, equilibrando la facilidad de dispersión y promoción 

de separación de fases en los procesos de extracción. 

2.3. Hipótesis   

El uso de la DPD en la simulación del efecto de la temperatura en los sistemas 

binarios solvente/ciclohexano, solvente/n-hexano y solvente/benceno, permitirá 

conocer la formación de fases y estimación de tensiones interfaciales. Donde, los 

solventes orgánicos que tengan bajas tensiones interfaciales al formar sistemas 

miscibles con el benceno y, que tengan elevadas tensiones interfaciales, al formar 

sistemas inmiscibles con el n-hexano y el ciclohexano, serán utilizados en la 

simulación de los procesos de ED, ED-LLE y/o LLE de los sistemas azeotrópicos 

ciclohexano/benceno y n-hexano/benceno.  

2.4. Objetivos 

2.4.1. Objetivo general 

El objetivo general de este trabajo es diseñar una metodología que, al utilizar la 

DPD como técnica de simulación mesoscópica, posibilite la selección de solventes 

orgánicos potencialmente aplicables en la simulación macroscópica de los procesos 

de ED, ED-LLE y LLE de los sistemas ciclohexano/benceno y n-hexano/benceno. 

Donde, el solvente orgánico seleccionado, permitirá la obtención de elevadas 

concentraciones de ciclohexano y n-hexano, como productos deseados, con bajas 

impurezas de benceno. Así mismo, el consumo energético, económico y de emisiones 

de CO2, será minimizado en comparación con otros procesos de extracción reportados 

en la literatura. 

2.4.2. Objetivos específicos  

I. Estimar los parámetros de solubilidad del ciclohexano, n-hexano, benceno y 

solventes orgánicos (etilenglicol, glicerol, formamida y sulfolano). Así mismo, 
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para un rango de 25 °C – 65 °C, estimar los parámetros de Flory-Huggins, 𝜒𝑖𝑗, 

y de interacción entre partículas de diferente tipo, 𝛼𝑖𝑗, para los sistemas binarios 

solvente/ciclohexano, solvente/n-hexano y solvente/benceno.  

II. Utilizar nuestro modelo DPD con ensamble canónico para simular y calcular, en 

un rango de 25 °C – 65 °C, la tensión interfacial y la formación de fases de los 

sistemas binarios mencionados en el punto I. Así mismo, estimar la anchura de 

las interfases líquido-líquido próximas a las temperaturas críticas de cada 

sistema.  

III.  De acuerdo con las concentraciones de benceno en las mezclas 

ciclohexano/benceno y n-hexano/benceno, se simularán en Aspen Plus V9® los 

procesos de ED, LLE y/o un proceso hibrido de ED-LLE; utilizando los solventes 

que presenten las menores tensiones interfaciales con el benceno y, elevadas 

tensiones interfaciales con el ciclohexano y el n-hexano, respectivamente.  

IV. Minimizar el consumo energético, económico y de emisiones de CO2, utilizando 

un algoritmo de optimización iterativo que permita determinar los parámetros 

óptimos de las principales variables de diseño de los procesos de extracción 

mencionados en el punto III. 

V. Demostrar que, al utilizar esta metodología de selección de solventes, los 

procesos de extracción son más eficientes que los reportados en la literatura. 
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