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RESUMEN  

El ciclohexano (CHX) es la principal materia prima para la producción de Nylon-6 y Nylon-66, 

dos de las fibras sintéticas más importantes para la elaboración de textiles. Entre el 80-85 % de la 

producción mundial de CHX se obtiene a través de la hidrogenación catalítica de benceno (BEN). 

Sin embargo, debido a similitudes en sus estructuras químicas y temperaturas de ebullición, a 77 

°C y 1 atm la mezcla CHX-BEN forma un azeótropo con una composición del 55 mol% BEN; 

imposibilitando su purificación por destilación convencional. Como consecuencia, la destilación 

extractiva (ED) surge como una alternativa de purificación. Debido a su alta polaridad, baja 

toxicidad, y bajo costo, el etilenglicol (EG) fue seleccionado como solvente en la simulación del 

proceso de ED en Aspen Plus V14®. El uso de EG resultó adecuado para la obtención de CHX y 

BEN con purezas del 99.90 mol%, respectivamente. Donde, en comparación con el uso de 

sulfolano (SF) como solvente, nuestro proceso de ED utilizando EG representa un ahorro 

energético del 11.30 %. Con el objetivo de reducir el consumo energético y las emisiones de CO2, 

un proceso de destilación extractiva con integración de calor (EDHI) fue propuesto; donde, en 

comparación con el proceso convencional de ED utilizando EG, una integración de calor minimiza 

en un 24.37 % las emisiones de CO2. Nuestros resultados demuestran que, el uso de EG como 

solvente en un proceso de EDHI favorece a la obtención de CHX grado textil de forma económica 

y sustentable. 

Palabras clave: etilenglicol, destilación extractiva, ciclohexano, integración de calor, ahorro 

energético. 

ABSTRACT 

Cyclohexane (CHX) is the main raw material for the production of Nylon-6 and Nylon-66, two of 

the most important synthetic fibers for the manufacture of textiles. Between 80-85 % of the world's 

CHX production is obtained through the catalytic hydrogenation of benzene (BEN). However, due 

to similarities in their chemical structures and boiling points, at 77 °C and 1 atm the CHX-BEN 

mixture forms an azeotrope with a composition of 55 mol% BEN; making it impossible to purify 

by conventional distillation. As a result, extractive distillation (ED) emerges as a purification 

mailto:jcruzv@itesco.edu.mx
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alternative. Due to its high polarity, low toxicity, and low cost, ethylene glycol (EG) was selected 

as the solvent in the ED process simulation on Aspen Plus V14®. The use of EG proved suitable 

for obtaining CHX and BEN with purities of 99.90 mol%, respectively. Where, compared to the 

use of  sulfolane (SF) as a solvent, our ED process using EG represents an energy saving of 11.30 

%. Our results demonstrate the high effectiveness of EG as a solvent in the purification of the CHX-

BEN mixture. With the objective of reducing energy consumption and CO2 emissions, an extractive 

distillation process with heat integration (EDHI) is proposed; where, compared to the conventional 

ED process using EG, heat integration minimizes CO2 emissions by 24.37%. Our results 

demonstrate that the use of EG as a solvent in an EDHI process favor the economical and 

sustainable production of textile-grade CHX. 

Keywords: ethylene glycol, extractive distillation, cyclohexane, heat integration, energy saving. 

INTRODUCCIÓN 

El Nylon es la primera fibra sintética creada por el ser humano, siendo descubierta en 1935 por el 

químico estadounidense Wallace Hume Carothers, cuando este se encontraba trabajando para el 

gigante multinacional Du Pont de Nemours. El Nylon es clasificado de acuerdo con sus estructuras 

químicas y diversas aplicaciones, siendo los más utilizados el Nylon-6 y el Nylon-66. El Nylon-6 

se utiliza con frecuencia para la elaboración de textiles, y el Nylon-66 para la fabricación de 

neumáticos. Ambos tipos de Nylon tienen una característica en común, su origen proviene de los 

hidrocarburos cíclicos.  

El ciclohexano (CHX) es la principal materia prima para la producción de Nylon-6 y Nylon-66 [1]; 

del cual, se estima que entre el 80-85 % de la producción global de CHX se obtiene por 

hidrogenación catalítica de benceno (BEN) [2]. Aproximadamente, el 54 % de la producción total 

anual de CHX es utilizado para la síntesis de ácido adípico [3], el 39 % es ocupado para la síntesis 

de ε-caprolactama [3]; mientras que, el 7 % restante es empleado para la elaboración de solventes, 

insecticidas y plastificantes [3]. Globalmente, la capacidad total anual de producción de CHX es 

de aproximadamente 1800 millones de galones [5]; de los cuales, Estados Unidos representa 600 

millones [3]. 

En la Figura 1, con flechas en color negro, se muestra el proceso de obtención de Nylon-6. En este 

caso, el CHX (2) obtenido a partir de la hidrogenación total de BEN (1) debe ser purificado; dado 

que, el CHX grado textil debe tener una pureza ≥ 99.9 mol%. Posteriormente, el CHX es oxigenado, 

produciendo una mezcla de ciclohexanol (3) y ciclohexanona (4); donde, la ciclohexanona es 

purificada mediante un proceso de destilación y, al reaccionar con ácido sulfúrico (H2SO4) favorece 

a la obtención de ε-caprolactama (5) [4]. Finalmente, una reacción térmica permite la obtención 

Nylon-6 (6). Por otra parte, con flechas en color azul, se muestra el proceso para la obtención de 

Nylon-66 (9); donde, partiendo de la mezcla ciclohexanol-ciclohexanona, al ocurrir una reacción 

de oxidación en presencia de ácido nítrico (HNO3) se obtiene ácido adípico (7) [5]. Posteriormente, 

el ácido adípico reacciona con 1,6-diaminohexano (8) en agua y, vía reacción de policondensación 

se obtiene el Nylon-66. 
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Figura 1. Ruta cinética tradicional para la producción de Nylon-6 (6) y Nylon-66 (9) utilizando ciclohexano (2) 

como materia prima.

Debido a que el equilibrio químico de la reacción de hidrogenación catalítica de BEN se encuentra 

limitado, no todo el BEN logra ser convertido en CHX [1]; por lo tanto, a la salida del reactor existe 

una mezcla CHX-BEN. A causa de sus estructuras químicas similares, y una diferencia de 0.65 °C 

en sus temperaturas de ebullición [6], a 1 atm y 77 °C la mezcla CHX-BEN forma un azeótropo 

homogéneo con una composición del 55 mol% BEN [6]. Por lo tanto, su separación por destilación 

binaria convencional de la mezcla CHX-BZ es imposible.  

Existen dos técnicas importantes para la purificación de la mezcla CHX-BEN dependiendo del 

contenido de BEN en esta; la extracción líquido-líquido (LLE) se utiliza para concentraciones entre 

20-25 wt%, y la destilación extractiva (ED) para niveles entre 65-90 wt% [6]. La ED es una de las 

metodologías más utilizadas para la separación de mezclas azeotrópicas [6]. Esta técnica consiste 

en añadir un solvente a la mezcla problema, modificando el coeficiente de actividad del 

componente clave ligero, aumentando la volatilidad relativa del sistema [6].  

Li et al. [7] utilizaron sulfolano (SF) como solvente en procesos de ED para la purificación de una 

mezcla equimolar de 100 kmol/h de CHX-BEN, obteniendo purezas del 99.9 mol% para ambos 

componentes. Zhang et al. [8] realizaron un proceso híbrido de LLE-ED utilizando como solvente 

al líquido dicatiónico (65 mol% [C5(MIM)2][NTf2]2 + 35 mol% H2O), para la purificación de una 

mezcla equimolar de 100 kmol/h de CHX-BEN, obteniendo CHX y BEN con purezas del 99.9 y 

99.6 mol%, respectivamente.  

La correcta selección del solvente, también conocido como agente de separación másico, es 

desafiante; dado que, este debe ser económico, biodegradable, no-inflamable, no-tóxico, no-volátil 

y de una elevada polaridad [6]. No obstante, a pesar de que el SF es el solvente orgánico más 

utilizado para la desaromatización de hidrocarburos, es un compuesto altamente tóxico, inflamable, 

puede corroer equipos [9], y su presencia contamina cuerpos de agua [9]. Así mismo, los líquidos 

iónicos (ILs) son altamente viscosos y densos [10], su naturaleza higroscópica puede causar 

corrosión [10], y su producción es costosa [10]. De acuerdo con la literatura [6], el etilenglicol 

(EG), utilizado como anticongelante para automóviles, es un líquido incoloro, económico, 

altamente disponible en el mercado, y con poca toxicidad [6]; por lo tanto, es presentado como 

solvente en una comparación directa con el uso de SF en la desaromatización del CHX.  

Por otra parte, los procesos de destilación representan un elevado consumo energético en las 

industrias. Por lo tanto, con el objetivo de maximizar la eficiencia termodinámica, y minimizar el 

consumo energético, económico y de emisiones de CO2 en los procesos de ED, el diseño de 
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procesos de destilación extractiva con integración de calor (EDHI) ha ganado importancia en los 

últimos años  [7,8]. Hoy en día, no se ha reportado el uso de procesos de EDHI utilizando EG para 

la desaromatización de CHX. 

Debido a todo lo anteriormente mencionado, el objetivo de este trabajo es utilizar al EG como 

solvente en la simulación del proceso de ED, en Aspen Plus V14®, para la obtención de CHX y 

BEN con purezas ≥ 99.90 mol%, respectivamente, y logrando una recuperación de solvente ≥ 99.99 

mol%. Primeramente, un análisis de los diagramas pseudobinarios del equilibrio líquido vapor 

(VLE), así como la estimación de las volatilidades relativas, permitirán establecer la viabilidad del 

EG como agente de separación másico respecto del uso de SF. Posteriormente, un algoritmo de 

optimización iterativo es utilizado para la selección de las variables de diseño del proceso 

convencional de ED. Finalmente, con el objetivo de  reducir las emisiones de CO2, el consumo 

energético y económico en el proceso de ED utilizando EG, un proceso de EDHI es propuesto. 

METODOLOGÍA 

Equilibrio líquido-vapor (VLE). De acuerdo con la literatura, el modelo termodinámico NRTL 

ha sido ampliamente utilizado en la simulación de los sistemas CHX + BEN + solvente [1,6-8]. En 

este caso, los parámetros de interacción binarios NRTL de los sistemas CHX + BEN + {EG/SF} 

fueron estimados en Aspen Plus V14®.  

La Figura 2 muestra el impacto del EG y del SF en el diagrama pseudobinario del VLE de la 

mezcla CHX-BZ a 1 atm utilizando Aspen Plus Properties V14®. En este caso, se observa que el 

EG y el SF tienen la capacidad de romper el punto azeotrópico, aumentando la volatilidad relativa 

del CHX,  y facilitando a su obtención como producto de destilado con elevadas purezas. Debido 

a la elevada polaridad del EG, así como a la presencia de electrones 𝜋 en las moléculas de BEN, 

las cuales le confieren una mayor polaridad al BEN en comparación con el CHX [6], la miscibilidad 

del BEN en el EG es elevada, facilitando a la extracción del BEN y fácil evaporación del CHX. 

Como consecuencia, cuando utilizamos EG como solvente, la columna extractiva tendrá una menor 

cantidad de etapas en comparación con el uso de SF. 

La Figura 3 representa el efecto de la presión en el VLE del sistema BEN + {EG/SF}; donde, a 

0.2 atm la volatilidad relativa del BEN es superior que a 1 atm. De acuerdo con la literatura, a 

presiones inferiores a 1 atm, la volatilidad relativa aumenta, debido a la disminución en las 

temperaturas de ebullición [11]. Adicionalmente, la volatilidad relativa del BEN es ligeramente 

más grande en presencia del SF, en comparación con el EG; esto se debe a que, la solubilidad del 

BEN es mucho mayor en el EG que en el SF [6], por lo tanto, es más fácil destilar al BEN del SF. 

Como consecuencia, la columna de recuperación del solvente será mucho más pequeña cuando 

utilizamos SF. 
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Figura 2. Efecto del EG y del SF en el VLE del sistema 

CHX-BEN a 1 atm. 

 

 
Figura 3. Efecto de la presión en el VLE de los sistemas 

BEN-EG y BEN-SF. 

 

 

Volatilidad relativa. El solvente tiene como objetivo modificar el coeficiente de actividad del 

componente clave ligero, CHX, incrementando su volatilidad y facilitando su separación [11]. La 

Ecuación (1) es utilizada para estimar la volatilidad relativa de un sistema. Donde, los subíndices 

𝒊 y 𝒋 representan al CHX y al BEN, respectivamente; mientras que, 𝒙 y 𝒚 representan las fracciones 

molares de los componentes en las fases líquidas y de vapor, respectivamente [6,11].  

𝛼𝑖𝑗 =
𝑦𝑖 𝑥𝑖⁄

𝑦𝑗 𝑥𝑗⁄
             (1) 

 

La Tabla 1 muestra las volatilidades relativas de los sistemas CHX + BEN + {EG/SF} a 1 atm y 

diferentes relaciones solventes/mezcla azeotrópica (S/F). En Aspen Plus V14® se simuló el efecto 

del solvente en un separador flash. Los resultados confirman que el uso de EG y SF aumenta la 

volatilidad relativa del CHX. Así mismo, a relaciones S/F ≥ 2, el SF presenta un ligero aumento en 

la volatilidad, en comparación con el EG. Esto se debe a que, el CHX tiende a incrementar 

ligeramente su miscibilidad en presencia de altas concentraciones de EG, caso contrario con el SF. 

Sin embargo, altas relaciones S/F provocan un elevado consumo de energía en los rehervidores, y 

por ende, los costos operativos y de capital de inversión incrementan. Debido a esto, se concluye 

que relaciones S/F ≤ 2 resultan adecuadas para el diseño del proceso de ED.  
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Tabla 1. Efecto de la relación S/F en la volatilidad relativa (𝛼𝑖𝑗) del sistema CHX-BEN a 1 atm. 

 

 

 

 

Diseño del proceso de destilación extractiva (ED). La Figura 4 muestra el esquema del proceso 

convencional de ED para la purificación de la mezcla CHX-BEN utilizando EG y SF como 

solventes. Las simulaciones del proceso de ED fueron desarrolladas en Aspen Plus V14® 

utilizando el módulo RadFrac y el modelo termodinámico NRTL [6]. Donde, un flujo de 100 

kmol/h a 80 °C y 1.0 atm, con composiciones equimolares de CHX y BEN (𝑭), es alimentado en 

la sección media (𝑵𝑭) de la columna de destilación extractiva (EDC) [6]. La presión de operación 

de la EDC es 1 atm. El flujo de EG y SF, como agentes de separación másicos (𝑺) es introducido 

a 1 atm y 65 °C entre las etapas 2 y 6 (𝑵𝑺) de la EDC, esto con el objetivo de asegurar su presencia 

en la fase líquida a lo largo de toda la columna [6], promoviendo a la extracción de BEN en el 

fondo, mientras el CHX es obtenido con purezas ≥ 99.90 mol% como producto de destilado en 𝑫𝟏. 

La mezcla BEN+{EG/SF} obtenida como producto de fondo de la EDC (𝑩𝟏), es alimentada en la 

sección media (𝑵𝑩𝟏
) de la columna de recuperación (RC).  

 

Figura 4. Esquema del proceso convencional de ED para la purificación de la mezcla CHX-BEN. 

De acuerdo con los resultados de la Figura 3, la volatilidad relativa del BEN respecto del EG y SF, 

incrementa cuando la presión decrece a 0.2 atm. Por otra parte, debido a que el EG y el SF tienen 

temperaturas de ebullición elevadas, operar la RC a 1 atm puede resultar en un aumento sustancial 

en las cargas de calor en el rehervidor R2 [11]; mientras que, a 0.2 atm el consumo de energía 

disminuye, minimizando el uso de vapor de vapor de calefacción, y por ende, los costos de 

 EG SF 

S/F 𝛼𝑖𝑗  𝛼𝑖𝑗  

1 3.88 3.53 

1.5 5.42 5.35 

2 7.13 7.46 

2.5 9.04 9.82 
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operación del proceso [6,11]. Cruz Valdez et al. [11] demostraron que, para la desaromatización 

de hidrocarburos, una presión de operación < 0.2 atm, ocasiona que la temperatura de operación 

del condensador C2 sea < 35 °C, requiriendo un elevado consumo de refrigerante. Adicionalmente, 

operar la RC a presión de vacío reduce la temperatura de operación del rehervidor R2, previniendo 

la descomposición térmica de los solventes [6,11]. Por lo tanto, la RC opera a 0.2 atm. Así mismo, 

la obtención de BEN con purezas ≥ 99.90 mol% como producto de destilado en 𝐷2 facilita a la 

recuperación de EG y SF con purezas ≥ 99.99 mol% en 𝐵2.  

Optimización del proceso de ED. La optimización secuencial iterativa es una metodología 

ampliamente utilizada en la optimización de procesos de ED y LLE-ED [6-8,11], teniendo como 

objetivo establecer los valores óptimos de cada variable de decisión, mientras es minimizado el 

consumo energético y el Costo Total Anual (TAC) [6-8,11]. Esta técnica implica la optimización 

de un solo factor; donde, cada variable de decisión es optimizada de manera iterativa, ajustando 

una variable a la vez, mientras las demás variables se mantienen constantes [6-8,11]. 

La Figura 5 muestra el algoritmo de optimización iterativo utilizado en este trabajo; donde, la 

minimización del consumo energético en los rehervidores de las EDC (𝑄𝑅1) y RC (𝑄𝑅2), sirve 

como criterio para establecer los parámetros óptimos de las variables de decisión [6,11]. Las 

purezas deseadas de CHX en 𝐷1 (𝑥𝐷1

𝐶𝐻𝑋), BEN en 𝐷2 (𝑥𝐷2

𝐵𝐸𝑁), y solvente {EG/SF} en 𝐵2 (𝑥𝐵2

𝑆 ), 

definidas en las Ecuaciones (2)-(4), son establecidas como especificaciones de diseño o 

restricciones. 

𝑥𝐷1

𝐶𝐻𝑋 ≥ 99.90 mol%            (2) 

𝑥𝐷2

𝐵𝐸𝑁 ≥ 99.90 mol%            (3) 

𝑥𝐵2

𝑆 ≥ 99.99 mol%            (4) 

 

Las variables de decisión seleccionadas en este trabajo son: el flujo de EG o SF (𝑆), la etapa de 

alimentación del flujo de EG o SF (𝑁𝑆), la etapa de alimentación de la mezcla CHX-BEN (𝑁𝐹), y 

la etapa de alimentación de la mezcla BEN-EG (𝑁𝐵1
). Los flujos 𝐷1 y 𝐷2 se mantuvieron constantes 

durante la optimización. Las relaciones de reflujo molar de la EDC (𝑅𝑅1) y de la RC (𝑅𝑅2), fueron 

ajustadas para mantener las concentraciones deseadas de CHX y BEN en los flujos 𝐷1 y 𝐷2, 

respectivamente, utilizando la función “Design Spec/Vary” en Aspen Plus V14® [6,11]. Los 

límites inferiores y superiores de las variables discretas (𝑁𝑆, 𝑁𝐹, y 𝑁𝐵1
) y continuas (𝑆, 𝑅𝑅1, y 𝑅𝑅2) 

fueron definidos utilizando del módulo “Sensitivity Analysis” en Aspen Plus V14® [6,11]. Los 

números totales de etapas de la EDC (𝑁𝑇𝐸𝐷𝐶
) y de la RC (𝑁𝑇𝑅𝐶

) fueron previamente determinados, 

y no fueron considerados en el análisis de sensibilidad.  
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Figura 5. Algoritmo de optimización iterativo del proceso convencional de ED. 

Diseño del proceso de destilación extractiva con integración de calor (EDHI). A causa de las 

elevadas temperaturas de ebullición de los solventes, la temperatura en el fondo de la RC es 

superior respecto de la EDC. Por lo tanto, el aprovechamiento del calor sensible del flujo 𝑩𝟐 

permite precalentar la corriente 𝑩𝟏; y de esta forma, la carga de calor en el rehervidor R2 es 

reducida. Como consecuencia, el consumo energético, el TAC, y las emisiones de CO2 son 

minimizadas. La Figura 6 muestra el esquema de nuestro proceso de EDHI. En este caso, el 

intercambiador de calor (HEX) de nuestro proceso de EDHI es diseñado con una diferencia mínima 

de temperaturas de 10 K entre la salida de la corriente caliente, y la entrada de la corriente fría. 

Adicionalmente, en esta metodología la mayoría de las variables de diseño del proceso 

convencional de ED se conservan [7]. El uso de esta metodología de integración de calor es más 

sencillo que la implementación de rehervidores laterales o técnicas de acoplamiento térmico [7,8]. 

 

Figura 6. Esquema del proceso propuesto de EDHI para la separación de la mezcla CHX-BEN. 
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Análisis económico y ambiental. La Ecuación (5) es ampliamente utilizada para la estimación del 

TAC; el cual, sirve como un indicador económico que permite evaluar la viabilidad económica de 

procesos de ED y LLE-ED [6-8,11]. Los Costos Totales de Operación (TOC) conforman los costos 

relacionados con electricidad, vapor de calentamiento en los rehervidores, refrigerante, y agua de 

enfriamiento en los condensadores y enfriadores [6]. Los TOC son estimados considerando 8000 

h de operación al año [6-8]. Por otra parte, el Capital Total de Inversión (TCI) comprende los costos 

asociados con las columnas de destilación (EDC y RC), condensadores (C1 y C2), rehervidores 

(R1 y R2), enfriadores (C3), e intercambiadores de calor (HEX). Componentes como tuberías, 

válvulas y bombas, generan un impacto económico relativamente pequeño, por lo que son 

excluidos del cálculo [6,11]. El periodo de retorno del TCI (𝜽) se establece a 3 años [6-8].  

𝑇𝐴𝐶 [$ 𝑎ñ𝑜⁄ ] = 𝑇𝑂𝐶 +
𝑇𝐶𝐼

𝜃
                   (5) 

Las emisiones de CO2 sirven como un indicador en la evaluación del impacto ambiental y 

sustentabilidad de un proceso [12]. Las emisiones de CO2 están directamente relacionadas con el 

consumo de vapor de calentamiento en los rehervidores; el cual, es generado a partir de gas natural, 

carbón o combustibles fósiles pesados [13]. La Ecuación (6) es comúnmente utilizada para la 

cuantificación de emisiones de CO2 [kg/h] [6]; donde, 𝛼 = 3.67 representa la relación de masas 

molares de CO2 a C, 𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙 [kW] es la cantidad de combustible quemado, NHV es el valor de 

calentamiento neto, y C% es el contenido de carbono. Si se utiliza gas natural como combustible, 

el NHV y C% tienen valores de 51,000 kJ/kg y 0.754 kg/kg, respectivamente [6].  

𝐶𝑂2[𝑘𝑔 ℎ⁄ ] = (
𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙

𝑁𝐻𝑉
) (

𝐶%

100
) 𝛼          (6) 

La Ecuación (7) permite calcular 𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙, siendo 𝑄𝑝𝑟𝑜𝑐 [kW] la carga térmica total del proceso, y 

𝜆𝑝𝑟𝑜𝑐 [kJ/kg] y ℎ𝑝𝑟𝑜𝑐 [kJ/kg] son el calor latente y la entalpía del vapor de calentamiento, 

respectivamente; adicionalmente, 𝑇0, 𝑇𝐹, y 𝑇𝑠𝑡𝑎𝑐𝑘  son las temperaturas de referencia, flama y stack, 

respectivamente [6,11]. 

𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙 = (
𝑄𝑝𝑟𝑜𝑐

𝜆𝑝𝑟𝑜𝑐
) (ℎ𝑝𝑟𝑜𝑐 − 419) (

𝑇𝐹−𝑇0

𝑇𝐹−𝑇𝑠𝑡𝑎𝑐𝑘
) (7) 

RESULTADOS 

En la Figura 7 se ilustra el efecto del flujo de EG en la obtención de CHX como producto de 

destilado en la EDC. Un flujo de EG ≥ 184 kmol/h favorece a la obtención de CHX con purezas ≥ 

99.90 mol%. Sin embargo, esto provoca un aumento en el consumo energético de los rehervidores 

R1 y R2; dado que, una mayor cantidad de solvente debe ser calentada para lograr la separación 

correcta de CHX y BEN en 𝐷1 y 𝐷2, respectivamente. Adicionalmente, el comportamiento de las 

purezas de CHX concuerda con lo descrito en el cálculo de las volatilidades relativas; donde, a 

relaciones S/F cercanas a 2 una parte del CHX tiende a miscibilizar con el EG. Por otra parte, un 

flujo de EG < 184 kmol/h fomenta al aumento de 𝑅𝑅1 y 𝑅𝑅2, debido a que no se cumple con las 
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concentraciones deseadas de CHX, y BEN en la EDC y en la RC, respectivamente; como 

consecuencia, existe un aumento en las cargas de calor de R1 y R2. Por lo tanto, un flujo de 184 

kmol/h de EG resulta apropiado. 

 

Figura 7. Efecto del flujo de EG en la pureza de CHX y consumo energético en R1 y R2. 

La Tabla 2 muestra una comparación de los resultados de las variables de diseño de los procesos 

de ED utilizando EG y SF. Donde, el uso de EG, en comparación con el SF, promueve a que la 

EDC tenga menos etapas de separación; sin embargo, en presencia de SF la RC es más pequeña, 

concordando con las conclusiones de los diagramas pseudobinarios y binarios del VLE descritos 

en la sección anterior. Adicionalmente, en ambos casos se logra la obtención de CHX y BEN con 

purezas del 99.90 mol%, cumpliendo con los estándares necesarios para la producción de CHX 

grado textil [1,3].  

Debido a la naturaleza tóxica y altamente cancerígena del BEN, y con el objetivo de evitar la 

contaminación del solvente antes de ser recirculado a la EDC, este debe contener como máximo 

impurezas de BEN ≤ 300 ppm [14]. En este contexto, se logra una recuperación de solvente con 

purezas del 99.99 mol%, existiendo la presencia de 12.60 ppm y 123.80 ppm de BEN cuando se 

utiliza SF y EG, respectivamente. En ambos casos, se cumple con los límites permitidos de 

impurezas de BEN. Estas impurezas ocasionan una reposición de solvente fresco de 0.003 kmol/h 

de SF, y 0.018 kmol/h de EG. Si bien, la reposición de solvente es mínima, se necesita ligeramente 

una mayor cantidad de EG que de SF, esto debido a la alta capacidad de miscibilidad del BEN con 

el EG, descrita anteriormente.  

Los objetivos principales del diseño de procesos de EDHI es reducir el TAC a partir de la 

minimización en las cargas de calor en los rehervidores, y por ende, un decrecimiento en los costos 

de vapor de calentamiento suministrados, y en las emisiones de CO2. En este caso, a pesar de que 

la temperatura de ebullición del EG a 0.2 atm es de 149.74 °C, el uso de vapor de presión media es 

utilizado como fuente de calentamiento en el R2 de la RC. Adicionalmente, el uso de un flujo 

elevado de EG como solvente en la EDC, así como la baja temperatura de alimentación del flujo 

𝐵1 en la RC, causan un elevado consumo de energía en R2. La baja temperatura del flujo de fondo 

𝐵1 es una característica de las EDC, como consecuencia de la temperatura de ebullición del CHX.  
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Tabla 2. Comparación de los procesos de ED en la desaromatización de CHX utilizando EG y SF. 

Parámetros Solventes 

  EG SF 

EDC 𝑁𝑇𝐸𝐷𝐶
  14 15 

 𝑆 [kmol/h] 184 166 

 𝑁𝑆  3 3 

 𝑁𝐹  10 10 

 𝑅𝑅1  1.18 0.61 

 𝑥𝐷1
𝐶𝐻𝑋  0.9990 0.9990 

 𝑄𝐶1 [kW] -905.141 -668.481 

 𝑄𝑅1 [kW] 252.952 385.495 

RC 𝑁𝑇𝑅𝐶
  8 6 

 𝑁𝐵1
  6 3 

 𝑅𝑅2  0.18 0.15 

 𝑥𝐷2
𝐵𝐸𝑁  0.9990 0.9990 

 𝑥𝐵2
𝑆   0.9999 0.9999 

 𝑄𝐶2 [kW] -545.487 -539.628 

 𝑄𝑅2 [kW] 1011.31 1462.17 

C3 𝑄𝐶3 [kW] -746.662 -1572.6 

  

La Figura 8 muestra los resultados del proceso de EDHI utilizando EG como solvente. En este 

caso, no existe modificación en las variables de diseño de la RC. En comparación con el proceso 

de ED, el uso de un intercambiador de calor (HEX) para la transferencia de calor sensible entre las 

corrientes 𝐵1 y 𝐵2, permitió calentar al flujo 𝐵1 de 77.64 °C a 88.0 °C, favoreciendo a una 

disminución energética de 1011.31 kW a 700.323 kW en R2. Mientras que, la corriente 𝐵2 

disminuyó su temperatura de 149.17 °C a 115.77 °C,  minimizando la energía de enfriamiento de 

-746.662 kW a -434.82 kW en C3. 

 

Figura 8. Esquema del proceso de EDHI utilizando EG como solvente. 

La Figura 9 muestra el proceso de EDHI que utiliza SF como solvente; donde, la integración de 

calor provoca un aumento de 113.62 °C a 123.5 °C en la temperatura del flujo 𝐵1, permitiendo una 
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disminución de 1462.17 kW a 1267.04 kW en R2. Por otra parte, 𝑅𝑅2 adquirió un valor de 0.23, 

con la finalidad de obtener BEN y SF con purezas del 99.90 mol% y 99.99 mol%, respectivamente; 

por lo tanto, existe un aumento de -539.628 kW a -576.833 kW en C2. Sin embargo, la transferencia 

de energía entre 𝐵2 y 𝐵1 provocó que la temperatura del flujo 𝐵2 disminuyera de 221.24 °C a 

199.76 °C, minimizando de -1572.6 kW a -1340.26 kW la carga de calor en C3. 

 

Figura 9. Esquema del proceso de EDHI utilizando SF como solvente. 

La Figura 10 muestra una comparativa del consumo energético total de nuestros procesos de ED 

y EDHI; donde, el proceso de ED que utiliza EG genera un consumo energético total de 2710.30 

kW, presentando un ahorro del 11.31 % en comparación con el proceso de ED que utiliza SF. Por 

otra parte, el proceso de EDHI que utiliza EG presenta un gasto total de energía de 2403.881 kW, 

mostrando un decrecimiento energético del 11.31 % y del 21.33 % respecto de los procesos de ED 

que usan EG y SF, respectivamente; mientras que, en comparación con el proceso de EDHI que 

emplea SF, existe una disminución del 17.04 %. Dichos resultados demuestran que el correcto 

aprovechamiento del calor sensible del flujo de solvente recuperado ayuda a minimizar el consumo 

de energía en el rehervidor R2. 

La Figura 11 muestra las emisiones de CO2 generadas en nuestros procesos de ED y EDHI 

utilizando EG y SF. Donde, el uso de EG en el proceso de ED genera 268.28 kg/h de CO2, 

presentando una reducción del 31.83 % en comparación con el proceso de ED que usa SF. Por otra 

parte, el proceso de EDHI usando EG produce 202.89 kg/h, siendo una minimización del 42.35 % 

en comparación con el uso de SF en el proceso de EDHI. La generación de bajas cantidades de 

contaminantes atmosféricos al utilizar EG está directamente relacionada con el aumento de la 

volatilidad relativa del sistema CHX-BEN en la EDC; dado que, a mayor volatilidad, la separación 

es más fácil, y por ende, se necesita menos energía en el reboiler R1 para separar los componentes. 

Así mismo, la reducción en la temperatura de ebullición del EG debido al uso de una presión de 

operación de 0.2 atm en la RC, ocasionó una disminución en la energía de calentamiento en el R2. 

Adicionalmente, una apropiada integración de calor, calentando la corriente fría 𝐵1, favoreció a 
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una reducción del 11.31 % en el consumo de energía,  y una minimización del 24.37 % en emisiones 

de CO2 respecto del uso de EG en el proceso convencional de ED.  

 
Figura 10. Consumo energético de los procesos de ED y 

EDHI. 

 

 
Figura 11. Emisiones totales de CO2 generadas en los 

procesos de ED y EDHI. 

 

En la Figura 12 se muestra una comparación del TAC de los procesos de ED y EDHI utilizando 

EG y SF para la purificación de la mezcla CHX-BEN. Los costos totales de operación (TOC) y 

costos totales de capital de inversión (TCI) de nuestro trabajo fueron determinados utilizando el 

módulo “Economics” en Aspen Plus V14®. Nuestro proceso de EDHI utilizando EG presentó un 

TAC de $651.320x103/año, siendo el menor de todos los procesos; mostrando ahorros del 0.25 % 

y 8,87 % en comparación con los procesos de ED que utilizan EG y SF solventes, respectivamente. 

Mientras que, existe una minimización del 11.95 % respecto del proceso de EDHI que utiliza SF. 

Estos resultados indican que el uso de EG en un proceso de EDHI es viable en los aspectos 

económicos, energéticos y ambientales.  

 

Figura 12. Comparación del TOC, TCI y TAC de los procesos de ED y EDHI. 
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CONCLUSIONES 

En este trabajo se utilizó EG como alternativa al uso de SF, en el diseño de un proceso de ED para 

la separación de la mezcla azeotrópica CHX-BEN. Un análisis cualitativo y cuantitativo de los 

diagramas pseudobinarios y binarios del VLE, así como del cálculo de la volatilidad relativa, 

respectivamente; demostraron que, el EG es un solvente efectivo para romper el punto azeotrópico 

e incrementar la volatilidad relativa del CHX a bajas relaciones S/F, esto debido a la alta polaridad 

y miscibilidad que presenta el BEN en el EG. Posteriormente, el uso de un algoritmo de 

optimización iterativo, incorporando “Sensitivity Analysis”, permitió establecer los limites 

inferiores y superiores de las variables de diseño críticas. Esta metodología garantizó la obtención 

de CHX y BEN con purezas ≥ 99.90 mol%, y una recuperación de EG al 99.99 mol% con 123.80 

ppm de BEN residual, cumpliendo con los estándares de impurezas establecidos. Se demostró que 

el uso de EG en procesos de ED permite ahorros energéticos, en el TAC, y en las emisiones de CO2 

del 11.31 %, 8.63 %, y 31.83 %, respectivamente, en comparación con el proceso de ED que utiliza 

SF. Por otra parte, con el objetivo de aprovechar el calor sensible de las corrientes calientes del 

proceso de ED, y minimizar las emisiones de contaminantes atmosféricos, un proceso de EDHI es 

propuesto, reduciendo las emisiones de CO2 en un 24.37 % respecto del proceso de ED utilizando 

EG. De acuerdo con la literatura y los resultados mostrados en este trabajo, el uso de EG, así como 

el diseño de un proceso de EDHI, son opciones económicas y ambientalmente amigables para la 

desaromatización de CHX grado textil. 
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